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Résumé 
Pyrolyse flash de biomasse lignocellulosique : comment catalyser la désoxygénation 
au cours des mécanismes primaires et secondaires ? 
La pyrolyse flash est un procédé attrayant pour convertir la biomasse lignocellulosique en bio-huiles, 
intermédiaires énergétiques potentiellement valorisables en biocarburants et/ou intermédiaires chimiques. 
L’émergence d’une telle filière requiert la mise au point d’une stratégie catalytique efficace et innovante qui 
permette de diminuer la teneur en oxygène des bio-huiles. Notre démarche a consisté à tester si l’imprégnation 
d’un précurseur catalytique dans la biomasse permet d’agir sur les mécanismes primaires afin de favoriser la 
désoxygénation. Puis, nous avons cherché à favoriser le craquage catalytique des vapeurs de pyrolyse en utilisant 
un catalyseur hétérogène. 
Nos travaux montrent que la pyrolyse de biomasse imprégnée avec des sels de nitrates - Mn, Fe, Co, Ni, Cu, Zn et 
Ce - favorise principalement la dépolymérisation de la cellulose aux dépens de sa fragmentation. En outre, la 
présence d’anions nitrate catalyse la formation d’anhydrosaccharides déshydratés, employés pour synthétiser des 
molécules complexes. Après pyrolyse, un support carboné contenant des nanoparticules métalliques est obtenu et 
peut être valorisé pour catalyser la désoxygénation de molécules modèles en phase vapeur. Néanmoins, l’activité 
catalytique de ces charbons est limitée par leur faible surface spécifique, comme le montre la comparaison avec un 
charbon actif commercial contenant des nanoparticules métalliques. Parmi les métaux testés, le catalyseur à base 
de cérine s’avère très efficace pour réduire l’acidité des bio-huiles et catalyser la formation de dérivés phénoliques. 
De plus, ce catalyseur de craquage catalytique permet de réduire la teneur en oxygène de l’huile de pyrolyse et 
d’augmenter sa densité énergétique. Ce résultat encourageant suggère que le craquage catalytique pourrait être 
mis en œuvre en complément de l’hydrodésoxygénation dans une filière de production de biocarburants. Cette 
alternative permet de réduire le coût de l’hydrodésoxygénation et notamment la consommation de dihydrogène. 
Summary  
Flash pyrolysis of lignocellulosic biomass: is it possible to catalyse deoxygenation 
reactions during primary or secondary mechanisms? 
Flash pyrolysis of biomass is seen as a new way to produce bio-oils which can be converted to biofuels and 
chemicals. However, development of such pyrolysis processes requires implementation of an efficient and 
innovative catalytic strategy to deoxygenate bio-oils. Pyrolysis mechanisms involve both biomass degradation 
reactions - primary mechanisms - and gas phase reactions - secondary mechanisms -. As a consequence, our work 
has been directed along two research lines. First, we tested whether impregnating a catalyst precursor in the 
biomass can act on the primary pyrolysis mechanisms in order to promote deoxygenation. Then we sought to 
enhance the catalytic cracking of pyrolysis vapours using a heterogeneous catalyst. 
Pyrolysis experiments of impregnated biomass show that metal nitrate salts - Mn, Fe, Co, Ni, Cu, Zn and Ce – 
mainly enhance cellulose depolymerisation at the expense of its fragmentation. Moreover, nitrate anions inserted 
in biomass promote the production of dehydrated anhydrosugars which can be used to synthesize value-added 
molecules. Pyrolysis of impregnated biomass also results in the formation of a catalytically active charcoal 
containing metal nanoparticles. Those charcoals were successfully employed to catalyse the deoxygenation of 
model vapour phase compounds. However, it was found that the catalytic activity of these charcoals was limited 
by their low specific surface area, in comparison with the measured performance measured for commercially 
available activated charcoal containing metal nanoparticles. Among the tested metals, the ceria-based catalyst was 
found both to efficiently reduce bio-oil acidity and to enhance phenol yields. Additionally, this catalytic cracking 
catalyst reduces the oxygen content in the pyrolysis bio-oil and increases its heating value. This encouraging result 
suggests that catalytic vapour cracking could be integrated in a hydrodeoxygenation-based process to produce 
biofuels. This option should reduce the cost of hydrodeoxygenation and in particular the hydrogen consumption. 
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Liste des abréviations 
5-HMF   5-hydroxymethylfurfural 
5-MF   5-methylfurfural 
AA   Acide acétique 
AIE   Agence Internationale de l’Energie 
ATG   Analyse thermo gravimétrique 
Cirad   Centre de coopération internationale en recherche agronomique pour le développement 
DGP   1,4 :3,6-Dianhydro-α-D-glucopyranose 
Cnorit   Charbon actif Norit 
Cpyro   Charbon de pyrolyse 
DRX   Diffraction aux rayons X 
dTG   Dérivée de la perte de masse mesurée en ATG 
EDX   Analyse dispersive en énergie 
FAU   Faujasite (aussi notée Y) 
FCC   Fluid Catalytic craking 
FID   Détecteur à ionisation de flame 
GC-MS   Chromatographe en phase gazeuse couplé à un spectromètre de masse 
GPC   Chromatographie par perméation de gel (ou chromatographie d’exclusion stérique) 
HDO   Hydrodésoxygénation 
HDS   Hydrodésulfuration 
HRTEM   Microscope électronique en transmission à haute résolution  
HSAB  Hard and Soft Acids and Bases 
ICP-AES   Spectrométrie par torche à plasma couple à un spectromètre à émission atomique 
ICP-MS   Spectrométre par torche à plasma couplé à un spectromètre de masse 
IEM   Institut Européen des Membranes 
IRCELyon   Institut de recherches sur la catalyse et l'environnement de Lyon 
LAC   1-hydroxy, (1R)-3,6-dioxabicyclo[3.2.1]octan-2-one 
LHSV   Vitesse Spatiale Horaire Liquide Volumique (Liquid hourly space velocity) 
MCM-41   Mobil Composition of Matter 41 
MFI   Mobil Five zeolite 
NIST   National Institute of Standards and Technology 
NREL   National renewable energy laboratory 
PCI   Pouvoir calorifique inférieur 
PCS   Pouvoir caloridique supérieur 
SCA-CNRS   Service Central Analyse du Centre National de la Recherche Scientifique 
SIM   Selected ion monitoring 
STEM   Microscope électronique à balayage par transmission 
TEM   Microscope électronique en transmission 
Tep   Tonne équivalent pétrole 
THF   Tétrahydrofurane 
UM2   Université Montpellier 2 
WHSV   Vitesse spatiale horaire massique (weight hourly space velocity) 
XPS   Spectrométrie des photoélectrons X 
ZSM-5   Zeolite socony mobil 5 
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Nomenclature 
2θ   Angle de Bragg  ° 
a   Coefficient stœchiométrique de déshydratation  mol 
aGC-MS, i   Coefficient directeur de la droite de calibration de l’espèce i en GC-MS  sans unité 
AP   Aire du produit P déterminée par chromatographie gazeuse  
AR   Aire du réactif R déterminée par chromatographie gazeuse  
b   Coefficient stœchiométrique de décarboxylation  mol 
bGC-MS, i   Ordonnée à l’origine de la droite de calibration de l’espèce i en GC-MS  sans unité 
c   Concentration massique  kg/m3 
CR   Taux de conversion du réactif R  kg/kg 
d   Durée de vie du catalyseur  h 
e   Exponentielle de base e  
ef   Epaisseur de film de la colonne capillaire  m 
EKα   Energie de la raie d’émission Kα  J 
h   Coefficient stœchiométrique de H2  mol 
H   Hauteur  m 
Icraquage   Intensité du craquage catalytique  mol/mol 
K   Coût unitaire  €/T 
KS   Constante de Scherrer  sans unité 
l   Largeur  m 
L   Longueur  m 
Lv   Enthalpie de vaporisation massique  MJ/kg 
ṁ   Débit massique  kg/h 
m   Masse  kg 
M   Masse molaire ou masse atomique kg/mol 
ø   Diamètre  m 
Ṗ   Coût des charges variables €/h 
P   Pression  Pa 
p(M1,M2)   Proportion d’espèces possédant une masse molaire comprise entre M1 et M2  % 
Pth   Puissance thermique W 
rH   Rayon hydraulique m 
S0   Surface spécifique  m²/g 
SP   Sélectivité envers le produit P % 
T   Température  °C ou K 
t   Temps  h 
tC   Taille des cristallites  m 
V   Volume  m3 
VP   Volume poreux  m
3 
V̇   Débit volumique  m
3/h 
x   Fraction massique  kg/kg 
α   Fraction volumique  m3/m3 
αCh   Coefficient de la corrélation de Channiwala  MJ/kg 
β   Largeur intégrale  rad 
βCh   Coefficient de la corrélation de Channiwala MJ/kg 
γCh   Coefficient de la corrélation de Channiwala  MJ/kg 
η   Rendement massique (la base de calcul est précisée au cas par cas)  kg/kg 
λ   Longueur d’onde monochromatique  m 
τ   Temps caractéristique  h ou s 
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Introduction générale 
Depuis le XIXème siècle, la découverte de technologies permettant de transformer l’énergie thermique 
en énergie utile, telles que les machines à vapeurs [1], a contribué au développement rapide des 
sociétés et à l’émergence de l’industrialisation [2]. Néanmoins, cette période de développement 
économique intense a eu lieu au prix d’un accroissement considérable de la consommation de 
ressources naturelles, majoritairement d’origine fossile. La très forte dépendance à ces ressources 
fossiles est plus que jamais d’actualité puisque d’après l’AIE1 [3], la production mondiale de pétrole, 
de charbon et de gaz atteignait, en 2012, respectivement 4,2 Gtep, 3,9 Gtep et 2,8 Gtep. En 
comparaison, l’énergie électrique - d’origine hydraulique et nucléaire - et les énergies renouvelables 
représentaient cette même année respectivement 1,0 Gtep et 1,4 Gtep. Enfin, en l’absence de prises 
de décisions contraignantes et de mise en place de réglementations, la consommation énergétique 
mondiale pourrait être multipliée par deux à l’horizon 2050 [3] avec un recours massif aux énergies 
fossiles - tels que le charbon [4] et les hydrocarbures non conventionnels [5] - au nucléaire et aux 
énergies renouvelables [6]. Il est aujourd’hui clairement établi qu’une consommation de ressources 
fossiles aussi importante n’est pas viable à long terme et que celle-ci a et aura des conséquences 
environnementales [7, 8], sociétales [8-10], économiques [11, 12] et géopolitiques [9, 10, 12-14] 
majeures. 
A la veille de la conférence COP 21, les gouvernements du monde entier annoncent un à un leurs 
engagements en terme de réduction des émissions de gaz à effet de serre. Néanmoins, cette volonté 
affichée de réduire les impacts sur le dérèglement climatique mènera-t-elle à un consensus 
permettant de maintenir l’évolution de la température moyenne à la surface terrestre au niveau 
« acceptable » de +2°C [15, 16] ? 
Quelle que soit la réponse politique apportée à cette question, le développement des énergies 
renouvelables semble incontournable pour amorcer la transition énergétique [3]. Ces dernières 
années, la production d’énergie renouvelable d’origine éolienne et solaire a augmentée de manière 
fulgurante, notamment en Allemagne2 [17]. Néanmoins, comme le souligne un rapport récent de 
l’Académie des Technologies, le développement de ces énergies renouvelables [18], qui sont par 
nature intermittentes, ne peuvent répondre que partiellement aux besoins énergétiques. Dans ce 
contexte, la biomasse présente l’avantage d’être une source d’énergie renouvelable et non 
intermittente qui, de plus, est considérée comme neutre du point de vue des émissions de gaz à effet 
de serre puisque les émissions de CO2 qu’elle occasionne sont compensées par le CO2 capté par la 
biomasse au cours de sa croissance. La biomasse est utilisée avant tout pour produire de la chaleur 
par combustion [3]. Cependant, les technologies évoluent rapidement ce qui laisse entrevoir de 
nombreuses applications futures notamment pour la production à grande échelle de biogaz, de 
biocarburants et d’électricité [19-21].  
Dans le domaine des biocarburants, la biomasse est largement utilisée pour produire des glucides 
(saccharose et amidon) et des lipides (triglycérides) à travers les filières céréalières, sucrières et 
                                                          
 
1
 Agence Internationale de l’Energie 
2
 En Allemagne, entre 1996 et 2006, la production d’électricité d’origine solaire et éolienne a augmenté 
respectivement de +60% et de +30% 
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oléagineuses [22]. Les glucides peuvent être convertis en bioéthanol et mélangés à l’essence alors 
que les lipides sont utilisés directement en substitution du gasoil ou pour produire du biodiesel et du 
biokérosène par transestérification. Néanmoins, le potentiel de ces filières biocarburants, dites de 
1ère génération, est limité par le fait que seule une faible proportion de la biomasse est valorisable ce 
qui limite notamment les rendements.  
C’est dans ce contexte qu’ont été développées les filières de 2ème génération qui permettent de 
valoriser la biomasse lignocellulosique (bois, graminées…) ainsi que les résidus agricoles (pailles, 
bagasse de canne à sucre…). Ces procédés de conversion de la biomasse peuvent être de nature 
thermochimique ou biochimique. La voie biochimique requiert de séparer la lignine de l’holocellulose 
par explosion de la biomasse à la vapeur d’eau. Les polysaccharides - cellulose et hémicellulose - ainsi 
isolés subissent ensuite une étape de dépolymérisation sous l’action de micro-organismes pour 
fournir des sucres (C6 et C5) qui sont ensuite convertis en bioéthanol de 2ème génération par 
fermentation alcoolique. A l’inverse, la voie thermochimique permet de convertir l’intégralité de la 
biomasse à température élevée et sous atmosphère contrôlée. Parmi les procédés thermochimiques 
existants, la pyrolyse flash permet de produire un biocombustible liquide - appelé huile de pyrolyse 
ou bio-huile - qui peut être utilisé notamment pour produire des biocarburants et des molécules 
intermédiaires pour la chimie. Néanmoins, pour envisager une substitution partielle aux carburants 
conventionnels par des bio-huiles, il est nécessaire de réduire leur teneur en oxygène en ayant 
recours à la catalyse. 
L’objectif de cette étude est de déterminer quels mécanismes de pyrolyse permettent de réduire la 
teneur en oxygène des bio-huiles obtenues par pyrolyse flash. 
Pour répondre à cet objectif, nos travaux de thèse se décomposent en cinq chapitres : 
Dans le chapitre 1, nous présentons en détails le procédé de pyrolyse flash ainsi que les propriétés 
physico-chimiques des bio-huiles. Puis, en nous appuyant sur un état de l’art des mécanismes de 
pyrolyse, nous présentons les différentes stratégies catalytiques qui permettent d’influencer ces 
mécanismes afin d’améliorer la qualité des bio-huiles. 
Le chapitre 2 est consacré à la description des dispositifs expérimentaux employés pour étudier la 
pyrolyse de la biomasse ainsi qu’aux méthodes d’analyse mises en œuvre pour caractériser les 
produits de pyrolyse et les différents matériaux catalytiques. 
Dans les chapitres 3 et 4, nous évaluons le potentiel de deux voies catalytiques dans l’optique 
d’améliorer la qualité des bio-huiles. Plus particulièrement, dans le chapitre 3, nous cherchons à 
déterminer si cet objectif peut être atteint en insérant des précurseurs catalytiques métalliques dans 
la biomasse. L’un des points notables de ce chapitre est que la production de bio-huile va de pair 
avec la formation d’un charbon contenant des métaux. Ce dernier peut être considéré comme un 
catalyseur hétérogène dont les performances sont comparées, dans le chapitre 4, à celles d’un 
charbon actif commercial afin de convertir des vapeurs de pyrolyse.  
Enfin, dans le chapitre 5, nous cherchons à évaluer la faisabilité de l’intégration des voies 
catalytiques, décrites aux chapitres 3 et 4, à une filière de production de biocarburants de 2ème 
génération.
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Chapitre 1 Etude bibliographique 
La valorisation de la biomasse végétale apparaît comme une alternative pour répondre à nos besoins 
croissants en énergie primaire tout en limitant les émissions de gaz à effet de serre. En particulier, la 
valorisation de la biomasse lignocellulosique représente un enjeu considérable puisqu’il s’agit d’une 
ressource qui peut être convertie en intégralité dans les procédés thermochimiques. Bien que la 
production de chaleur par combustion soit la voie de valorisation de la biomasse lignocellulosique la 
plus répandue, de nombreux procédés thermochimiques, permettant de produire des 
biocombustibles - solides, liquides ou gazeux - se développent et atteignent, dans certains cas, un 
niveau de maturité industriel. Parmi ces procédés thermochimiques, la pyrolyse flash est mise en 
œuvre pour convertir la biomasse en huile de pyrolyse, un liquide organique - d’aspect similaire à 
celui du pétrole – qui peut être utilisé pour synthétiser des biocarburants de 2ème génération. 
I. Conversion thermochimique de la biomasse végétale 
1. La biomasse végétale 
a. Introduction 
La biomasse végétale désigne l’ensemble des espèces vivantes appartenant au règne des plantes. 
Celles-ci sont capables de synthétiser la matière organique par photosynthèse à partir d’eau, de 
dioxyde de carbone et d’énergie lumineuse fournie par le Soleil selon l’équation 1. 
𝑛𝐶𝑂2 + 𝑛𝐻2𝑂
ℎ𝜈
→ (𝐶𝐻2𝑂)𝑛 + 𝑛𝑂2        
Équation 1 Equation chimique de la photosynthèse 
Etant donné que l’énergie fournie par le Soleil est inépuisable (du moins, à l’échelle de l’Humanité), 
la biomasse végétale est considérée comme une ressource renouvelable. Néanmoins, la répartition 
géographique de la biomasse végétale est inégale puisqu’elle dépend des ressources hydriques 
locales. Dans l’hypothèse d’une gestion durable de la ressource, l’exploitation de la biomasse 
végétale est considérée comme neutre vis-à-vis des émissions de CO2 car le CO2 émis est réabsorbé 
par les végétaux lors de la photosynthèse.  
En 2012, la biomasse végétale représentait 10% de la demande mondiale en énergie primaire qui 
s’élevait à 13,3Gtep3 [3]. Les chiffres révèlent des disparités importantes entre les utilisations de la 
biomasse au Nord et au Sud. En effet, dans le monde, sur 1344Mtep de biomasse consommée, plus 
de la moitié – soit 758Mtep – est utilisée de manière traditionnelle4 [3].  
Dans le cas de l’Afrique de l’Ouest5, la consommation d’énergie primaire s’élevait en 2012 à 56Mtep 
(soit 0,4% de la demande mondiale en énergie primaire) dont plus de 70% provenait de la 
                                                          
 
3
 Les données relatives à la production d’énergie primaire sont exprimées en « tonne équivalent pétrole » (tep). 
Ces données datent de 2012 et proviennent du rapport de l’Agence Internationale de l’Energie (AIE, rapport 
2014). 
4
 Selon l’AIE, l’ « utilisation traditionnelle de biomasse » se réfère à des technologies sommaires, telles que le 
« feu à trois pierres ». 
5
 Afrique de l’Ouest hors Nigéria. 
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combustion de la biomasse dans des installations qui possèdent de très mauvais rendements 
thermiques [3]. L’utilisation de la biomasse comme principale source d’énergie n’est pas sans 
conséquence sur l’environnement puisque dans les régions sahéliennes, la consommation de bois de 
feu - pour cuisiner les aliments - et l’une des causes principales de la déforestation.  
A l’inverse, dans les pays du Nord, les usages et les technologies sont sensiblement différents. En 
effet, la biomasse est principalement utilisée pour subvenir aux besoins en chaleur et en électricité. 
Cependant, les rendements thermiques des unités de combustion - poêle à bois, chaudière à lit 
fluidisé - sont bien meilleurs que les installations traditionnelles. De plus, de nouveaux procédés de 
conversion - physico-chimiques, biochimiques et thermochimiques - se développent pour produire 
notamment des biocarburants [19, 23]. Les filières physico-chimiques et biochimiques peuvent être 
mises à profit pour produire des biocarburants de 1ère génération et de 2ème génération. Cependant, 
nous limiterons notre propos aux filières thermochimiques qui permettent de valoriser l’intégralité 
de la biomasse lignocellulosique. 
b. Structure chimique de la biomasse lignocellulosique 
La biomasse lignocellulosique désigne l’ensemble de la biomasse végétale contenant de la lignine. 
Elle regroupe les gymnospermes - ou résineux - (sapins, pins, cyprès…), les angiospermes 
monocotylédones (palmiers, bananiers, graminés…) et les angiospermes dicotylédones - ou feuillus - 
(eucalyptus, hêtre, châtaigner…). Dans le cas de filières thermochimiques, les biomasses valorisées 
sont principalement les produits et sous-produits de la sylviculture (déchets de scierie, branches, 
bûches…), les résidus agricoles (pailles, bagasses…) ainsi que de la biomasse issue de cultures dédiées 
(taillis à courte rotation…).  
La biomasse lignocellulosique est principalement constituée de l’holocellulose - cellulose et 
hémicellulose - et de la lignine. De plus, elle contient des extractibles et des espèces inorganiques6 
(figure 1). Le terme « cendre » est souvent employé pour désigner les inorganiques, cependant, ces 
deux termes ne sont pas rigoureusement équivalents. En effet, les cendres désignent le résidu de 
combustion, c’est-à-dire, les inorganiques sous forme oxydées. 
 
 
Figure 1 Représentation schématique des constituants de la biomasse lignocellulosique (adaptée de [24]).  
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 Les inorganiques sont nécessaires à la croissance de la plante. 
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Les teneurs en cellulose, en hémicellulose, en lignine, en cendres et en extractibles de cinq 
biomasses lignocellulosiques sont données dans le tableau 1. Nous pouvons remarquer que les 
teneurs en cellulose, en hémicellulose et en lignine varient fortement d’une biomasse à une autre. La 
teneur en cendres des feuillus - eucalyptus, hêtre - et des résineux - pin - est généralement assez 
faible (≈1%). A l’inverse les résidus agricoles, tels que la paille de blé, possèdent de fortes teneurs en 
cendres [25]. 
 Eucalyptus Hêtre Pin Bagasse de canne à sucre Paille de blé 
Extractibles (%) 2,1 0,2 - 1,6 - 
Lignine (%) 36,3 27,5 25,9 28,7 22 
Hémicellulose (%) 27,7 33,0 20,5 48,5 36 
Cellulose (%) 33,9 39,2 41,7 21,0 38 
Cendres (%) 0,6 1,2 0,3 1,2 4,4 
C (%) 51,6 57,3 51,3 51,5 43,1 
H (%) 5,5 5,5 6,0 5,5 6,2 
N (%) <0,3 <0,3 0,1 <0,3 - 
O(%) 43,0 37,3 42,3 42,9 45,9 
Tableau 1 Analyses élémentaires et teneurs massiques en cellulose, en hémicellulose, en lignine, en extractibles et en 
cendres dans l’eucalyptus, le hêtre, le pin, la bagasse de canne à sucre et la paille de blé (d’après [26-29]).  
Les parois cellulaires sont composées de fibrilles elles-mêmes constituées de la cellulose, de 
l’hémicellulose et de la lignine. La lignine confère à la biomasse ses propriétés mécaniques, c’est 
grâce à la lignine que la hauteur de certains arbres peut atteindre jusqu’à 100m [24]. De plus, ce 
polymère protège les plantes des attaques microbiennes et fongiques. L’organisation spatiale des 
macromolécules dans la biomasse lignocellulosique est illustrée sur la figure 2. 
 
Figure 2 Structure chimique de la biomasse lignocellulosique (adaptée de [30]) 
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i. La cellulose 
La cellulose est le polymère le plus abondant sur Terre. C’est un polysaccharide constitué d’une 
chaîne linéaire de plusieurs milliers d’unités de cellobiose7, un dimère lui-même formé de deux 
unités de β-D-glucopyranose liés par une liaison glycosidique β1→4 [24] (figure 3). La formule brute 
de la cellulose est (C6H10O5)n.  
 
Figure 3 A gauche : structure chimique de la cellulose à partir d’unités de cellobiose (d’après [31]). A droite : 
représentation schématique de la cellulose cristalline stabilisée à partir de liaisons hydrogènes entre les groupements 
hydroxyles (d'après [32]) 
Les liaisons hydrogène qui se forment entre les liaisons hydroxyles sont à l’origine de la structure 
cristalline de la cellulose représentée sur les figures 2 et 3 [24]. D’après Collard, la cellulose cristalline 
représente respectivement 78% et 83% de la cellulose de l’eucalyptus camaldulensis et du hêtre [26]. 
Cette structure est plus stable que la cellulose amorphe. Cependant, la cristallinité diminue en milieu 
acide et sous l’effet de la température [26].  
ii. L’hémicellulose 
L’hémicellulose - ou polyose - est un polysaccharide hétérogène ramifié. Le degré de polymérisation 
de l’hémicellulose est plus faible que celui de la cellulose (DP≈150) [24]. L’hémicellulose est 
principalement constituée des unités pentoses, hexoses, acides uroniques et désoxy-hexoses 
détaillées sur la figure 4. 
                                                          
 
7
 Le degré de polymérisation de la cellulose est compris entre 7000 et 15000. 
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Figure 4 Unités pentoses, hexoses, acides uroniques et désoxy-hexoses qui constituent l’hémicellulose (d’après [24]).  
La structure de l’hémicellulose varie en fonction des espèces végétales. En effet, l’hémicellulose des 
résineux est constituée principalement de mannane - formée à partir d’unités β-D-mannose - alors 
que l’hémicellulose des feuillus est majoritairement composée de xylane constitué d’unités β-D-
xylose reliées par des liaisons β1→4 [24]. De plus, les ramifications de l’hémicellulose sont 
composées d’unités β-D-glucose, α-D-galactose et α-L-arabinose - en conformation furane ou pyrane 
- ou d’acide-α-D-4-O-méthylglucuronique. Enfin, la plupart des groupements hydroxyles en C2 et en 
C3 sont substitués par des groupements acétyles comme le montre la figure 5 [24]. 
 
Figure 5 Structure chimique de l’hémicellulose des feuillus constituée d’une chaîne principale de β-D-xylose et ramifiée 
par des groupements acétyles (entourés en rouge) et acide-α-D-4-O-méthylglucuronique (d’après [24]). 
iii. La lignine 
La lignine est le second polymère le plus abondant sur Terre – derrière la cellulose - et représente de 
20% à 40% de la biomasse lignocellulosique. Chimiquement, la lignine est constituée de trois 
monomères (ou monolignols) - l’alcool coumarylique, l’alcool coniférylique et l’alcool synapylique - 
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reliés entre eux par des liaisons éthers ou carbone-carbone [33, 34]. Les monolignols sont des 
phénols substitués en 4 par un groupement 3-hydroxy-1-propényle. La lignine est dite de type H (p-
hydroxyphényl) lorsque le monolignol n’est pas substitué par une fonction méthoxy. En revanche la 
lignine est dite de type G (guaiacyl) ou de type S (syringyl) lorsque le cycle aromatique contient 
respectivement une ou deux fonctions méthoxy en position 2 et/ou 6 (figure 6). 
 
Figure 6 Les trois monomères de la lignine. De gauche à droite : l’alcool coumarylique (type H), l’alcool coniférylique 
(type G) et l’alcool synapylique (type S).  
La distribution de ces trois monomères est différente selon les biomasses. En effet, la lignine des 
gymnospermes - résineux - est essentiellement constituée de lignine de type G alors que celle qui 
constitue les angiospermes dicotylédones - feuillus - contient les unités G et S. Enfin, la lignine des 
angiospermes monocotylédones est composées des trois monolignols [35]. Pour illustrer, une 
représentation schématique de la lignine des feuillus est donné sur la figure 7. 
 
Figure 7 Représentation schématique de la lignine d’un feuillu constitué des unités G et S (d’après [36]). 
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iv. Les inorganiques 
Les inorganiques présents dans la biomasse lignocellulosique sont principalement des alcalins (K et 
Na) et des alcalino-terreux (Ca et Mg) [37], mais aussi du silicium, du phosphore et des métaux de 
transition (Mn, Fe, Zn…). Les teneurs indicatives en inorganiques de la paille de blé, de la bagasse et 
du hêtre sont données dans le tableau 2. Ces teneurs peuvent varier fortement en fonction du lieu 
de culture, du climat et de la zone de prélèvement de sur la plante (tronc, branches, feuilles…) [24]. 
Le bois contient beaucoup moins d’inorganiques que les résidus agricoles (pailles, bagasses…).  
 Na Mg Al Si P K Ca Mn Fe Zn 
Paille de blé 7861 4329 2455 44440 214 28930 7666 - 132 - 
Bagasse (canne 
à sucre) 
93 6261 - 17340 284 2682 1518 
- 
125 
- 
Hêtre 74 386 - - - 1080 2160 - - - 
Pin - 70 - - - 290 210 28 10 11 
Peuplier - 270 - - 100 1230 1130 29 12 17 
Tableau 2 Teneurs en inorganiques (en ppm) de la paille de blé, de la bagasse de canne à sucre, du hêtre, du pin et du 
peuplier (d’après [24, 38, 39]). 
2. Procédés de conversion thermochimiques 
La conversion thermochimique de la biomasse lignocellulosique a lieu à température élevée et sous 
atmosphère plus ou moins oxydante. Dans ce paragraphe, nous présentons les différents procédés 
thermochimiques existants. La gazéification, la pyrolyse lente, la torréfaction et la pyrolyse flash sont 
des processus qui ont lieu en défaut ou en absence de dioxygène afin de conserver l’énergie sous 
forme chimique8, contrairement à la combustion qui, par oxydation totale de la matière carbonée, 
permet de produire de la chaleur. Parmi ces procédés, la pyrolyse flash permet de produire un 
biocombustible liquide, l’huile de pyrolyse (ou bio-huile). 
a. La combustion 
La combustion est utilisée par l’Homme depuis la Préhistoire pour satisfaire ses besoins en chaleur. Il 
s’agit d’une réaction exothermique d’oxydation d’un matériau carboné en présence d’air ou de 
dioxygène pur. La combustion de la biomasse s’effectue en trois étapes (figure 8). Dans un premier 
temps, la biomasse relargue de l’eau au cours du séchage. Puis, sous l’action de la chaleur, elle se 
dégrade pour former des vapeurs et du charbon, c’est la pyrolyse. Enfin, les vapeurs et les charbons 
formés s’oxydent respectivement en phase gazeuse (oxydation homogène) ou en phase solide 
(oxydation hétérogène). 
                                                          
 
8
 En d’autres termes, ces procédés permettent de produire des combustibles liquides, solides ou gazeux. 
Toutes proportions gardées, certains procédés de conversion thermochimique de la biomasse lignocellulosique 
sont similaires, par certains aspects, aux processus de dégradation de la matière organique qui mènent à la 
formation de ressources fossiles telles que le charbon, le pétrole et le gaz naturel (conversion anaérobie, 
température…). 
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Figure 8 Combustion d'une particule de bois (adapté de [40]). Après une étape de séchage, la biomasse se dégrade par 
pyrolyse. Les vapeurs brûlent par combustion homogène alors que le charbon brûle par combustion hétérogène. 
Les produits de la combustion sont principalement l’eau et le CO2. Cette filière a connu de 
nombreuses innovations tant du point de vue du procédé (poêles à bois, chaudières à lit fluidisé…) 
que de la mise en forme de la biomasse (plaquettes forestières, granulés…). La gamme de puissance 
des installations de combustion est très large - de quelques kilowatts à quelques centaines de 
mégawatts thermiques - afin de satisfaire les besoins en chaleur et/ou en électricité de particuliers et 
de l’industrie [20]. Dans les installations récentes, les rendements de combustion en chaleur sont 
proches de 90%. La chaleur produite par combustion de biomasse peut être mise à profit dans les 
réseaux de chaleur ou pour produire de l’électricité. En France, la centrale biomasse de la Gardanne 
permettra de produire 150MWe à partir de biomasse lignocellulosique, de résidus agricoles et de 
bois de classe A et de classe B dans les prochains mois [21].  
b. La gazéification 
La gazéification est un procédé thermochimique qui permet de convertir la biomasse 
lignocellulosique en gaz de synthèse - aussi appelé syngas - (H2 et CO). Dans un premier temps, la 
biomasse subit une étape de pyrolyse au cours de laquelle des vapeurs organiques et du charbon 
sont formés. Puis, les vapeurs organiques sont converties par craquage homogène, oxydation 
partielle et reformage à la vapeur d’eau. Le charbon est converti par réaction hétérogène avec de la 
vapeur d’eau ou du dioxyde de carbone [41]. La gazéification requiert des températures élevées 
(>800°C). C’est un processus fortement endothermique qui nécessite l’oxydation partielle de la 
matière carbonée pour fournir la chaleur nécessaire à la réaction ou un apport d’énergie externe 
[42]. Le gaz de synthèse obtenu nécessite une étape d’épuration pour réduire les teneurs en 
particules solides, en goudrons (espèces organiques résiduelles) et en inorganiques. Le gaz de 
synthèse peut ensuite être brûlé pour produire de la chaleur ou de l’électricité. Cependant, une autre 
voie de valorisation prometteuse consiste en la synthèse de carburants gazeux ou liquides tels que le 
méthanol, l’éthanol, le méthane (gaz naturel de synthèse), le diméthyléther et le biodiesel [41].  
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c. La pyrolyse lente et la torréfaction 
La pyrolyse lente et la torréfaction sont des procédés thermochimiques mis en œuvre pour convertir 
la biomasse en absence de dioxygène afin de produire respectivement du charbon et de la biomasse 
torréfiée. Ces deux procédés reposent sur des mécanismes similaires, cependant, les conditions 
opératoires diffèrent. En effet, la torréfaction nécessite des températures comprises entre 200°C et 
300°C et un temps de séjour de quelques dizaines de minutes. D’autre part, les conditions 
opératoires de la pyrolyse lente sont plus sévères, le temps de séjour est de plusieurs jours et la 
température est supérieure à 300°C [31, 43]. Le solide obtenu par pyrolyse lente ou par torréfaction 
possède une densité énergétique plus importante que la biomasse initiale. En effet, le Pouvoir 
Calorifique Inférieur (PCI) du bois est d’environ 17MJ/kg alors que celui de la biomasse torréfiée 
varie, selon les conditions, entre 20MJ /kg et 25MJ/kg et que celui du charbon est environ de 
30MJ/kg. De plus, le charbon et la biomasse torréfiée sont hydrophobes ce qui est particulièrement 
intéressant du point de vue du stockage.  
d. La pyrolyse flash 
La pyrolyse flash est un procédé thermochimique qui permet de convertir la biomasse en un liquide 
organique, appelé huile de pyrolyse ou bio-huile (voire plus rarement goudron), dont l’aspect 
rappelle celui du pétrole. Cependant, les bio-huiles possèdent une densité énergétique deux fois plus 
faible que celle des hydrocarbures conventionnels en raison d’une teneur en oxygène importante 
(≈40%). Contrairement à la combustion, la pyrolyse flash a lieu sous atmosphère inerte afin d’éviter 
l’oxydation des produits pour conserver l’énergie sous forme chimique. Les mécanismes de 
dégradation thermique sont similaires à ceux observés dans le cas de la pyrolyse lente. Cependant, 
les conditions opératoires sont sensiblement différentes afin de maximiser la production de bio-
huiles au détriment des rendements en charbon. En pratique, la pyrolyse flash a généralement lieu à 
500°C et requiert une vitesse de chauffe très importante [43]. Les vapeurs qui se forment dans ces 
conditions sont ensuite rapidement condensées pour obtenir les bio-huiles. Le charbon et les gaz 
non-condensés sont deux sous-produits qui représentent chacun environ 12% - 15% des produits 
alors que les rendements en bio-huiles sont généralement de l’ordre de 70%9 [44]. En raison des 
rendements en liquide élevés, la pyrolyse flash constitue un enjeu majeur pour la production de 
biocarburants de 2ème génération. 
 
 
 
 
 
 
 
                                                          
 
9
 Rendements de référence obtenus par pyrolyse flash de bois. Les bio-huiles sont constituées à 25% d’eau. 
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II. Production de bio-huiles par pyrolyse flash 
Il existe plusieurs types de réacteur de pyrolyse flash dont les plus connus sont les réacteurs à lit 
fluidisé [45-48], à lit circulant ou à lit transporté [49] ainsi que les réacteurs à cône rotatif [50] ou de 
pyrolyse ablative [43]. Quel que soit le procédé mis en œuvre, la pyrolyse flash nécessite une étape 
de séchage et de broyage (figure 9) puis, en sortie du réacteur, une étape de séparation des charbons 
et de condensation des vapeurs de pyrolyse. 
 
Figure 9 Schéma d’un procédé de pyrolyse flash (d’après [51]) 
Dans cette partie, nous présentons uniquement le réacteur à lit fluidisé – et sa variante à lit circulant 
– qui est le réacteur le plus répandu, notamment car il s’agit d’une technologie simple dans sa 
conception et relativement bien connue. De plus, il s’agit d’une technologie flexible qui peut être 
aisément transposée de l’échelle laboratoire (≈100g/h) à l’échelle industrielle (≈5T/h) [43, 52]. Les 
réacteurs de pyrolyse ablative et à cône rotatif sont présentés en annexe A. 
1. Le réacteur de pyrolyse flash à lit fluidisé 
Les réacteurs à lit fluidisé sont des procédés qui permettent de convertir la biomasse en bio-huiles en 
continu. Le principe de fonctionnement est relativement simple. Dans un premier temps, les 
particules de biomasse sont maintenues en suspension dans un réacteur préchauffé - et balayé par 
un débit de gaz vecteur - et sont converties en vapeurs de pyrolyse et en charbons. Les charbons, qui 
possèdent une densité sensiblement plus faible que celle des particules de biomasse, sont ensuite 
éjectés par le haut du réacteur. En pratique, il n’est pas possible de fluidiser directement les 
particules de biomasse car celles-ci ont des caractéristiques – taille et forme – irrégulières. La 
fluidisation est donc assurée par un matériau inerte possédant une granulométrie bien déterminée 
et mis en suspension par un débit de gaz vecteur. Ce média fluidisant, généralement du sable, 
permet en outre d’assurer les échanges thermiques qui sont, selon Bridgwater et al. [53], 
principalement conductifs et dans une moindre mesure convectifs et radiatifs. Le coefficient 
d’échange thermique d’un réacteur à lit fluidisé est généralement supérieur à 350W/(m².K) [54, 55], 
ce qui permet à la particule de biomasse de s’échauffer et d’atteindre la température imposée en 
quelques secondes [55]. En aval du réacteur, les charbons sont séparés des vapeurs de pyrolyse par 
l’intermédiaire d’un cyclone. Les vapeurs de pyrolyse sont constituées d’espèces gazeuses mais aussi 
de microgouttelettes en suspension : les aérosols. La condensation des vapeurs de pyrolyse nécessite 
l’emploi d’un échangeur thermique – afin de condenser les espèces gazeuses – couplé à un filtre 
électrostatique qui permet de piéger les aérosols par effet Corona (figure 10) [45, 47]. 
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Figure 10 Représentation schématique d’un réacteur de pyrolyse à lit fluidisé (à gauche) et à lit circulant (à droite) 
(d’après [43]).  
Le gaz et le charbon sont deux co-produits de la pyrolyse flash. Dans le cas d’une intégration 
énergétique du procédé, il a été démontré que seule la combustion du gaz et d’une partie des 
charbons couvre les besoins énergétiques de l’installation10. 
Le réacteur à lit circulant (figure 10) est très similaire dans sa conception au réacteur à lit fluidisé, 
cependant, il requiert des débits de gaz vecteur plus importants. En conséquence, le charbon et le 
sable sont entraînés dans le cyclone et sont ensuite brûlés dans un réacteur de combustion. Enfin, le 
sable chaud est séparé des cendres avant d’être réinjecté dans le réacteur de pyrolyse. Le réacteur à 
lit circulant est adapté aux installations de pyrolyse flash mettant en jeu de très grosses quantités de 
biomasse. 
La pyrolyse flash est un procédé relativement récent. Quelques réalisations industrielles de pyrolyse 
flash – d’une capacité supérieure à 100t de biomasse/jour - ont vu le jour au Canada, aux Etats-Unis 
et en Finlande ce qui prouve l’intérêt grandissant de ce type de technologie pour valoriser la 
biomasse lignocellulosique [52].  
 
 
 
                                                          
 
10
 D’après une étude d’intégration énergétique effectuée dans le cadre du projet PRECOND (ANR-05-BIOE-008) 
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2. Conditions opératoires de la pyrolyse flash 
Cette partie est dédiée à la description des conditions opératoires de la pyrolyse flash qui permettent 
de maximiser les rendements en bio-huiles. La pyrolyse flash est un processus complexe mettant en 
jeu un très grand nombre de réactions chimiques. Nous pouvons distinguer les mécanismes primaires 
qui englobent l’ensemble des réactions de dégradation thermique de la biomasse et les mécanismes 
secondaires qui regroupent les réactions qui ont lieu en phase gazeuse. En d’autres termes, les 
mécanismes primaires concourent à la formation de vapeurs de pyrolyse et de charbons alors que les 
mécanismes secondaires sont des réactions de maturation des vapeurs. Ces mécanismes seront 
présentés en détail dans la partie IV. 
Pour favoriser la formation de vapeurs de pyrolyse aux dépens des charbons, il est nécessaire de 
chauffer très rapidement la biomasse dans un réacteur dont la température de fonctionnement se 
situe généralement aux alentours de 500°C. Pour la plupart des procédés, la biomasse doit être 
broyée finement pour éviter que la conversion ne soit limitée par les transferts conductifs au sein des 
particules [44]. L’ordre de grandeur de la vitesse de chauffe le plus souvent mentionné est de 
1000°C/s [31]. Cependant, la vitesse de chauffe est un paramètre difficile à définir puisqu’il repose 
sur une mesure de la température. S’agit-il de la température au sein de la particule de biomasse11 
ou de la température du lit de biomasse ? Pour cette raison, il est préférable de se référer au flux 
thermique ou au coefficient d’échange thermique auquel est soumis la biomasse [56]. Cependant, 
l’évaluation d’un coefficient d’échange thermique – local ou global – nécessite bien souvent de 
recourir à la simulation numérique. En particulier, selon Papadikis et al. le coefficient d’échange 
thermique local varie entre 200W/(m².K) et 500W/(m².K) dans le cas d’un lit fluidisé [55]. 
D’autre part, les rendements en bio-huiles sont impactés par les réactions secondaires de pyrolyse 
qui entraînent une diminution des espèces condensables au profit des espèces non-condensables 
(CO2, CO, CH4, H2, C2H4, C2H6…). Les réactions de craquage sont directement liées au temps de séjour 
et à la température des vapeurs entre la sortie du réacteur et le système de condensation. De plus, 
ces réactions sont catalysées par la présence de charbons de pyrolyse entraînés en sortie du réacteur 
[51]. Pour limiter ce phénomène, les charbons doivent être séparés des vapeurs de pyrolyse et celles-
ci doivent être condensées très rapidement. De plus, le temps de séjour des vapeurs condensables 
est généralement de 2s à 3s [52]. 
Les rendements en produits de pyrolyse en fonction de la température du réacteur - entre 425°C et 
625°C - sont présentés sur la figure 11. L’auteur distingue l’eau produite au cours de la pyrolyse et la 
fraction organique liquide qui est la fraction valorisable des bio-huiles. 
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 Notons de plus, qu’il est possible de considérer que la température de la particule de biomasse est égale en 
tous points de l’espace (cas « isotherme ») mais que, dans le cas d’une analyse plus fine, il est nécessaire de 
prendre en compte le gradient thermique au sein de la particule. 
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Figure 11 Rendements en charbon, en gaz, en eau et en huile de pyrolyse anhydre (fraction organique) en fonction de la 
température du réacteur de pyrolyse. Les essais de pyrolyse ont été effectués avec du peuplier (d’après [43]). 
3. Propriétés physico-chimiques et compositions chimiques des bio-
huiles 
a. Propriétés physico-chimiques des bio-huiles 
Les bio-huiles possèdent l’avantage d’être un biocombustible liquide [51], et donc de pouvoir être 
stockées et transportées facilement de la même manière que le pétrole. Les propriétés physico-
chimiques des bio-huiles et du pétrole brut sont présentés sur le tableau 3. L’huile de pyrolyse est un 
liquide dense, constituée d’eau - à environ 25% - qui peut provenir à la fois de l’humidité résiduelle 
de la biomasse et des réactions de déshydratation qui ont lieu au cours de la pyrolyse.  
Propriétés physico-chimiques Bio-huiles Pétrole brut 
Teneur en eau 25% 0,1% 
pH 2,5 - 
Densité 1,2 0,94 
Analyse élémentaire (sur base sèche)12   
C 56% 85% 
H 6% 11% 
O 38% 1% 
N <0,1% 0,3% 
S traces < 3% 
Teneur en particules solides  <0,1% 1% 
Teneur en cendres <0,01% 0,1% 
O/C molaire (sur base sèche) 0,51 0,01 
H/C molaire (sur base sèche) 1,29 1,55 
PCI (sur base sèche) 20MJ/kg 40MJ/kg 
Tableau 3 Propriétés physico-chimiques du pétrole brut et des bio-huiles obtenues par pyrolyse flash à partir de 
biomasse lignocellulosique (adapté de [31, 52, 57]) 
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 Les analyses élémentaires et le PCI (Pouvoir Calorifique Inférieur) des bio-huiles sont exprimés sur base 
sèche, c’est-à-dire sur la fraction organique des bio-huiles. 
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La différence majeure entre le pétrole brut et l’huile de pyrolyse est que cette dernière contient une 
teneur en oxygène très importante (≈38%). La conséquence directe est que les bio-huiles possèdent 
un PCI d’environ 20MJ/kg (sur base sèche), soit la moitié de celui des hydrocarbures conventionnels 
[58]. Néanmoins, notons que les bio-huiles contiennent très peu de soufre, ce qui avantageux pour 
des applications de type carburants13. Enfin, le faible pH des bio-huiles provient de la présence 
d’acides carboxyliques tels que l’acide formique, l’acide acétique et l’acide propionique [59]. 
b. Composition chimique des bio-huiles 
La fraction organique des bio-huiles contient une multitude de molécules à chaîne carbonée courte, 
d’anhydrosaccharides, de dérivées phénoliques et d’oligomères issus de la dégradation thermique de 
la cellulose, de l’hémicellulose et de la lignine [60-62]. Il n’existe pas de liste exhaustive de ces 
molécules produites au cours de la pyrolyse. Cependant, une liste des principales molécules qui 
composent les bio-huiles est donnée sur la figure 12. Les compositions des huiles varient fortement 
en fonction de la nature de la biomasse et des conditions opératoires de pyrolyse. Selon Azeez et al. 
[47], qui ont passé en revue plusieurs biomasses, les espèces légères (acides carboxyliques, 
aldéhydes et cétones) représentent environ 23 +/- 4%mass de la fraction organique. Parmi ces 
espèces, les teneurs en acide acétique et en 1-hydroxy-2-propanone sont respectivement de près de 
7% et 3%. D’autre part, les anhydrosaccharides - principalement le lévoglucosan - et les furanes 
représentent respectivement 3 +/- 2%mass et 3 +/- 1%mass de la fraction organique. Enfin, les 
teneurs en espèces aromatiques (phénols, guaiacols et syringols) oscillent généralement entre 4% et 
8% [47]. 
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 Depuis 2011, l’essence et le gazole produits dans l’Union Européenne doivent contenir moins de 10mg/kg de 
soufre (http://eur-lex.europa.eu/legal-content/FR/TXT/?uri=URISERV:l28077). 
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Figure 12 Liste des principales molécules présentes dans les bio-huiles [60, 63]. LAC : 1-Hydroxy, (1R)-3,6-
dioxabicyclo[3.2.1]octan-2-one ; DGP : 1,4:3,6-Dianhydro-α-D-glucopyranose 
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En plus des molécules présentés sur la figure 12, les bio-huiles contiennent des oligomères constitués 
d’anhydrosaccharides [61] ou de monomères aromatiques [64] qui proviennent respectivement de la 
cellulose et de la lignine (figure 13). Les oligomères aromatiques formés par pyrolyse de la lignine 
constituent la lignine pyrolytique [62, 65]. 
 
Figure 13 A gauche : structure suspectée de la lignine pyrolytique (d’après [65]). A droite : structure du cellotriosan, un 
anhydro-oligosaccharide constitué de trois molécules de lévoglucosan (d’après [66]) 
Du fait de la diversité de molécules présentes les bio-huiles sont considérées par certains auteurs 
comme un réservoir de molécules organiques qui peuvent être valorisées pour l’industrie chimique 
[52, 67]. 
4. Valorisation des bio-huiles 
Les principales voies de valorisation des bio-huiles sont la production d’électricité et de chaleur par 
combustion dans un moteur ou une turbine [57] ainsi que la synthèse de biocarburants de 2ème 
génération et de molécules chimiques biosourcées [52] (figure 14).  
 
Figure 14 Les différentes voies de valorisation des bio-huiles (d'après [52]) 
Les bio-huiles peuvent être utilisées « en l’état » pour produire de l’électricité à partir d’un moteur, 
d’une chaudière ou d’une turbine couplé(e) à un alternateur [52]. La production d’électricité par 
combustion d’huile de pyrolyse ainsi que la valorisation potentielle de la chaleur résiduelle par 
cogénération est déjà mise en œuvre sur des installations industrielles. Par exemple, la première 
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usine exploitée par la société Dynamotive, d’une capacité de 130T de biomasse/jour, est couplée à 
une turbine à gaz permettant de générer 2,5MWe. Concernant la combustion dans un moteur, 
Chiaramonti et al. ont montré qu’il est possible d’utiliser de l’huile de pyrolyse pure pour alimenter 
un moteur à combustion externe de type Stirling [57]. Néanmoins, elle ne peut pas être utilisée dans 
un moteur diesel sans être mélangée avec du gasoil. Les principaux verrous de cette voie de 
valorisation proviennent du fait que les bio-huiles sont acides - donc corrosives - et contiennent des 
particules solides ce qui nécessite de modifier les installations de combustion (utilisation de 
matériaux inoxydables, modification des injecteurs…). D’autre part, les bio-huiles sont instables dans 
le temps (à température ambiante) ce qui limite la durée du stockage [52, 68]. La faible stabilité des 
bio-huiles provient essentiellement des espèces fortement oxygénées qui réagissent entre elles pour 
former des molécules ayant une masse molaire plus élevée [68].  
En plus de cette voie de valorisation, les bio-huiles peuvent être utilisées pour produire des 
biocarburants de 2ème génération. Pour ce faire, il est possible de gazéifier les bio-huiles afin 
d’obtenir un gaz de synthèse qui est ensuite converti en hydrocarbures par synthèse Fischer-Tropsch 
[43]. D’autre part, afin de faciliter la mise en place d’une telle filière, il est envisageable dans un 
premier temps, de co-raffiner les bio-huiles avec du pétrole dans les installations pétrochimiques 
existantes. Néanmoins, les bio-huiles sont immiscibles avec les hydrocarbures conventionnels en 
raison de leurs teneurs importantes en oxygène [43]. Par conséquent, il est nécessaire de synthétiser 
un produit intermédiaire peu oxygéné par hydrodésoxygénation des bio-huiles ou par craquage 
catalytique des vapeurs de pyrolyse [43, 69]. Remarquons que l’intérêt de désoxygéner les bio-huiles 
est double puisque cela permet en outre, d’augmenter substantiellement la densité énergétique des 
bio-huiles [69]. 
Enfin, les bio-huiles peuvent être utilisées pour produire des intermédiaires chimiques 
habituellement issus des filières pétrochimiques (sucres, phénols…) [52]. En particulier, les 
anhydrosaccharides contiennent un ou plusieurs carbones chiraux, ce qui les rend particulièrement 
attractifs pour des applications en chimie fine, notamment pour la production de médicaments. Ces 
anhydrosaccharides peuvent aussi être utilisés en tant que surfactants ou en tant qu’additifs 
alimentaires [70-73] alors que les dérivés phénoliques - phénols, guaiacols et syringols - sont à la 
base de la synthèse de colles et de résines thermodurcissables14 [74]. Le principal frein à cette voie 
de valorisation est que les intermédiaires chimiques sont généralement présents en faibles 
proportions ce qui entraîne un coût de séparation/purification non négligeable.  
Par la suite, nous focalisons sur les procédés de désoxygénation - hydrodésoxygénation et craquage 
catalytique - qui permettent de synthétiser des bio-huiles peu oxygénées, pouvant ensuite être 
converties en biocarburants. Il convient de rappeler que l’amélioration des bio-huiles par un de ces 
procédés peut mener à la synthèse de molécules présentant un intérêt pour une valorisation 
chimique. Dans ce cas, l’extraction de ces molécules pourrait être envisagée avant que les bio-huiles 
ne soient converties en biocarburants. 
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 Par exemple, il est possible de synthétiser des résines thermodurcissables de type « phénol/formaldéhyde » 
dont la plus emblématique est la bakélite. 
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III. Etat de l’art des procédés de désoxygénation des bio-huiles 
L’hydrodésoxygénation (HDO) est un procédé catalytique qui consiste à désoxygéner les bio-huiles - 
sous forte pression de dihydrogène - par déshydratation. Ce procédé est directement inspiré de 
l’hydrodésulfurisation (HDS) qui est mis en œuvre dans les raffineries pour réduire la teneur en 
soufre du pétrole [75]. C’est pourquoi l’HDO bénéficie d’un retour d’expérience important [75]. 
D’autre part, le craquage catalytique permet de désoxygéner partiellement les vapeurs de pyrolyse 
en les convertissant sur un lit de catalyseurs hétérogènes sous atmosphère inerte. Cette voie de 
désoxygénation - moins mature que l’HDO - fait l’objet d’intenses recherches puisque les catalyseurs 
de craquage employés ont, pour le moment, une durée de vie et/ou une efficacité limitée.  
Par conséquent, après avoir présenté ces deux procédés plus en détail, nous proposons un état de 
l’art des catalyseurs employés pour le craquage catalytique. 
1. Procédés de désoxygénation des bio-huiles 
a. Hydrodésoxyégnation des bio-huiles 
L’hydrodésoxygénation (HDO) consiste à convertir les bio-huiles en hydrocarbures sous forte 
pression de dihydrogène et en présence de catalyseurs [75, 76]. Au cours de l’hydrodésoxygénation, 
le dihydrogène réagit avec les fonctions oxygénées des espèces organiques pour former de l’eau ce 
qui permet de réduire la teneur en oxygène de la fraction organique de l’huile hydrotraitée. Les 
catalyseurs les plus courants pour l’HDO contiennent les phases actives CoMoS, NiMoS ou NiW 
supportées sur alumine ou sur charbon actif [76-78]. Selon Elliott et al., les catalyseurs supportés sur 
charbon actifs sont très efficaces notamment parce que leur surface est neutre ce qui signifie que ce 
type de catalyseur est moins sujet à la désactivation par cokéfaction qu’un catalyseur supporté sur 
une zéolithe ou une aluminosilicate [79-81].  
L’HDO a généralement lieu en deux ou trois étapes [76, 82]. Le premier réacteur d’HDO permet de 
convertir les fonctions oxygénées les plus instables qui pourraient induire des réactions de 
polymérisation et donc réduire rapidement l’activité du catalyseur [69, 75]. La température de 
réaction de ce premier réacteur est d’environ 170°C (P = 140 bars). Dans le deuxième réacteur, les 
conditions opératoires sont plus sévères (T = 400°C et P = 140 bars) afin de provoquer la rupture des 
liaisons covalentes les plus stables telles que les liaisons biphényles et phénoliques [75]. A l’échelle 
industrielle, certains auteurs considèrent qu’il est nécessaire d’ajouter un réacteur de stabilisation (T 
= 140°C et P = 85 bars) en amont de ces deux réacteurs pour que l’HDO soit plus efficace [82]. Après 
condensation, la fraction aqueuse et la fraction organique subissent une séparation de phase ce qui 
facilite la récupération de la fraction organique [69]. La teneur en oxygène de l’huile hydrotraitée est 
inférieure à 0,5% et son ratio molaire H/C est compris entre 1,5 et 2 [83]. Le rendement de 
l’hydrodésoxygénation – « fraction organique liquide désoxygénée /bio-huile » - est environ de 40%. 
Le principal inconvénient de l’hydrodésoxygénation est qu’elle nécessite des quantités importantes 
de dihydrogène, ce qui rend le procédé peu compétitif. Selon Mortensen et al., 25 moles de H2 par 
kilogramme de bio-huile sont requises pour désoxygéner complétement l’huile de pyrolyse [69]. 
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b. Craquage catalytique des vapeurs de pyrolyse 
Le craquage catalytique consiste à favoriser les réactions de désoxygénation - par décarboxylation, 
par décarbonylation et par déshydratation - des vapeurs de pyrolyse sur un lit de catalyseur entre 
300°C et 600°C et à pression atmosphérique [69]. Contrairement à l’HDO, le craquage catalytique 
permet de désoxygéner les bio-huiles sans ajout de dihydrogène. Remarquons que le craquage 
catalytique agit uniquement sur les mécanismes secondaires de pyrolyse. Les catalyseurs 
hétérogènes sont généralement placés en lit fixe en sortie du réacteur de pyrolyse [25, 84-86]. 
Cependant, le catalyseur peut aussi être mélangé physiquement avec la biomasse afin d’alimenter un 
réacteur de pyrolyse à lit fluidisé [87-89].  
Selon Bridgwater, la désoxygénation des vapeurs de pyrolyse au cours du craquage catalytique se fait 
principalement par décarboxylation et par déshydratation15 [90]. En supposant que la 
désoxygénation est totale, Bridgwater a émis l’hypothèse que la réaction globale peut être 
représentée par l’équation 2. 
𝐶6𝐻8𝑂4 → 4,6𝐶𝐻1,2 + 1,4𝐶𝑂2 + 1,2𝐻2𝑂          
Équation 2 Equation chimique de la désoxygénation par craquage catalytique 
C6H8O4 et CH1,2 représentent respectivement les formules brutes des vapeurs de pyrolyse et de l’huile 
de pyrolyse désoxygénée.  
D’après cette équation, les rendements16 massique et énergétique théoriques du craquage 
catalytique sont respectivement de 42% et de 50% [90]. En admettant que le rendement en vapeurs 
de pyrolyse est de 70%, le rendement global « fraction organique liquide désoxygénée/biomasse » 
n’est plus que de 30%. En pratique, les rendements sont plus faibles. Par exemple, Imran et al. [91] 
ont significativement augmenté la densité énergétique d’une  huile de pyrolyse sur un lit catalytique 
de Na2CO3/Al2O3 (ratio biomasse : catalyseur = 1 : 1). Toutefois, le rendement de la fraction 
organique17 n’était plus que de 9,4% (contre 47,2% en absence de catalyseur).  
c. Hydrodésoxygénation des bio-huiles et craquage catalytique des 
vapeurs : deux approches complémentaires 
Afin d’apprécier les performances de l’hydrodésoxygénation et du craquage catalytique, nous avons 
comparé plusieurs bio-huiles obtenues par ces deux méthodes en fonction de leurs ratios molaires 
O/C et H/C sur un diagramme de Van Krevelen présenté sur la figure 15. De plus, nous avons reporté 
sur ce diagramme les courbes de niveau de densité énergétique, calculées à partir de la corrélation 
de Channiwala [92]. Le calcul des équations de ces droites est explicité en annexe B. Remarquons que 
les ratios O/C et H/C ainsi que les rendements sont calculés à partir de la fraction organique de ces 
bio-huiles.  
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 La désoxygénation a aussi lieu par décarbonylation (formation de CO), néanmoins, cette réaction est souvent 
négligée. 
16
 Il s’agit des rendements « fraction organique liquide désoxygénée/bio-huile » 
17
 La « fraction organique des bio-huiles » désigne l’huile de pyrolyse anhydre, c’est-à-dire la fraction liquide 
riche en carbone 
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Figure 15 Répartition des fractions organiques de bio-huiles non traitées ou obtenues par craquage catalytique ou par 
HDO (hydrodésoxygénation) sur un diagramme de Van Krevelen (d’après les données expérimentales de [47, 76, 91, 93]). 
« η » représente les rendements « fraction organique liquide désoxygénée/biomasse » ou « fraction organique liquide 
/biomasse ». Toutes les bio-huiles ont été obtenues dans un réacteur à lit fluidisé. Le calcul de courbes de niveau de 
densité énergétique est détaillé dans l’annexe B 
Les ratios O/C et H/C des bio-huiles non traitées – exprimés sur base sèche - sont environ de 0,52+/-
0,05 et 1,3+/-0,1. Ces ratios varient en fonction des conditions opératoires de pyrolyse et de la 
biomasse utilisée. Le PCI de la fraction organique de ces huile de pyrolyse est compris entre 20MJ/kg 
et 22MJ/kg pour un rendement compris entre 40% et 58% [47]. D’autre part, les bio-huiles obtenues 
par craquage catalytique possèdent un PCI qui varie entre 28MJ/kg et 34MJ/kg et un ratio O/C 
environ deux fois plus faible que celui de l’huile de pyrolyse non traitée. Cependant, les rendements 
sont d’autant plus faibles que la désoxygénation est poussée. En particulier, pour le point situé à O/C 
= 0,12 et H/C = 1,2, le rendement en bio-huile (sur base sèche) n’est plus que de 9% [91]. Enfin, le fait 
que le ratio H/C des bio-huiles obtenues par craquage catalytique soit compris entre 1,2 et 1,4 
indique que cette huile de pyrolyse contient des teneurs élevées en molécules aromatiques et en 
dérivés phénoliques. Enfin, les huiles hydrotraitées possèdent une densité énergétique supérieure à 
40MJ/kg, c’est-à-dire du même ordre de grandeur que celles des hydrocarbures conventionnels. Le 
ratio H/C est supérieur à 1,5 ce qui suggère que les espèces hydrotraitées possèdent moins 
d’insaturations que les bio-huiles obtenues par craquage catalytique [83].  
L’hydrodésoxygénation et le craquage catalytique sont les deux voies principales de désoxygénation 
des bio-huiles. Bien qu’elle permette une désoxygénation totale, l’hydrodésoxygénation nécessite 
des quantités de dihydrogène très importantes, ce qui s’avère très coûteux. Le craquage catalytique 
permet de désoxygéner les bio-huiles sans apport de dihydrogène. Cependant, il est associé à des 
rendements relativement faibles et à une désoxygénation incomplète. Dans l’optique de 
désoxygéner intégralement les bio-huiles tout en limitant la consommation de dihydrogène, il est 
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donc envisageable de coupler ces deux voies de désoxygénation. Dans ce cas, le craquage catalytique 
permettrait de réduire la teneur en oxygène des bio-huiles en amont de l’HDO, limitant ainsi la 
quantité de dihydrogène requise pour une désoxygéner complétement les bio-huiles. Néanmoins, 
l’intérêt d’un tel couplage dépend fortement de l’efficacité du catalyseur de craquage catalytique. 
2. Catalyseurs de craquage catalytique 
a. Etat de l’art des catalyseurs de craquage catalytique 
Les zéolithes ont suscité un grand intérêt, notamment parce qu’elles sont très utilisées dans le 
domaine de la pétrochimie [87]. En particulier, la zéolithe ZSM-5 (MFI) [25, 45, 50, 84, 87, 94-102] 
ainsi que la mordenite [45, 102, 103], la faujasite [45, 87, 89, 102, 104], la ferrierite [46, 102, 103] et 
la zéolithe béta [45, 46, 102, 103] ont fait l’objet de nombreux travaux. La structure cristalline de ces 
zéolithes est présentée dans l’annexe C. Ces zéolithes présentent l’avantage de posséder une 
porosité bien définie, une surface active importante et d’être facilement régénérées par combustion. 
De plus, il est possible de les doper avec des métaux de transitions, des métaux nobles, des alcalino-
terreux et des alcalins, notamment par échange ionique. Enfin, la surface des zéolithes joue un rôle 
catalytique important puisqu’elle peut contenir de nombreux sites actifs acides. Ces sites sont dus 
aux lacunes électroniques (acides de Brønsted) créées dans la structure par les atomes d’aluminium 
trivalents.  
En outre, d’autres supports catalytiques ont été testés, tels que : la MCM-41 (matériau mésoporeux 
ordonné à base de silice) [25, 105-107], le dioxyde de titane (TiO2) [108-110], la zircone (ZrO2) [108, 
109], la cérine (CeO2) [108], la silice (SiO2) [99, 109] et l’alumine (Al2O3) [87, 88, 91, 107].  
Appliquée au craquage catalytique, la zéolithe ZSM-5 est très active et catalyse la formation 
d’hydrocarbures aromatiques et de phénols par déshydratation et par décarboxylation des vapeurs 
de pyrolyse [25, 50, 98]. De plus, elle réduit la teneur en acide carboxylique ainsi que la masse 
molaire moyenne et la viscosité de l’huile de pyrolyse. En d’autres termes, cela signifie que l’huile de 
pyrolyse est moins abrasive, moins oxygénée et plus fluide [45, 84, 100].  
L’influence du ratio catalyseur/biomasse sur les rendements de pyrolyse a été étudiée par Aho et al. 
dans un réacteur de pyrolyse à lit fluidisé couplé à un réacteur catalytique contenant une zéolithe H-
beta [111]. La figure 16 montre que les rendements en huiles de pyrolyse décroissent à mesure que 
le ratio catalyseur/biomasse augmente. D’après les analyses élémentaires, la teneur en oxygène de la 
fraction organique des bio-huiles est de 41,3% en absence de catalyseur et de 40,0% ; 37,8% ; 36,5% 
et 32,2% pour des ratios catalyseur/biomasse de 0,13 ; 0,25 ; 0,5 et 0,99. Ce résultat montre que la 
désoxygénation, même partielle, des bio-huiles par craquage catalytique requiert des quantités de 
catalyseurs importantes. Enfin, nous pouvons observer que la quantité de coke18 augmente 
substantiellement ce qui indique que la zéolithe H-beta se désactive par cokéfaction au cours du 
craquage catalytique. 
                                                          
 
18
 Il convient de distinguer le coke, résidu carboné qui se forme à la surface du catalyseur à partir des vapeurs 
de pyrolyse, et le charbon qui provient de la dégradation thermique de la biomasse. 
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Figure 16 Influence du ratio catalyseur/biomasse sur les rendements en huile de pyrolyse, en gaz et en coke. Essais 
réalisés dans un réacteur de pyrolyse à lit fluidisé à 400°C. Le réacteur de pyrolyse contient de la zéolithe H-beta et est 
maintenu à 440°C (D’après [102]) 
Les zéolithes substituées avec des métaux ont un effet positif sur les rendements en aromatiques et 
en dérivés phénoliques [87]. En effet, French et al. - après avoir testé un grand nombre de ZSM-5 
substituées avec Bi, Co, Fe, Ni, Ce, Ga, Cu et Na - ont montré que Ni-ZSM-5 était la zéolithe la plus 
adaptée pour produire des hydrocarbures aromatiques [87]. De plus, les résultats de Nguyen et al. 
soulignent que Na0,2H0,8-FAU est plus efficace que Na-FAU et que H-FAU pour produire des phénols et 
des aromatiques. Cela montre que le degré de substitution des zéolithes peut être ajusté pour 
optimiser la sélectivité des catalyseurs [104].  
Les micropores des zéolithes ont tendance à se boucher au cours de la pyrolyse notamment par 
formation de coke, réduisant ainsi l’activité des catalyseurs. Pour pallier ce problème, un catalyseur 
mésoporeux, comme l’aluminosilicate MCM-41, peut être utilisé. Les catalyseurs mésoporeux tels 
que Al-MCM-41, Fe-Al-MCM-41 et Cu-Al-MCM-41 ont un impact significatif sur la production de 
dérivées phénoliques [106, 107]. Récemment, Neumann et al. ont insisté sur l’importance de créer 
de la mésoporosité au sein des catalyseurs microporeux comme la ZSM-5 ce qui permet de rendre les 
micropores plus accessibles [112]. Cette approche permet en outre d’empêcher qu’un micropore 
bouché bloque l’accès aux autres micropores situés en aval. Enfin, le dopage de ce catalyseur ZSM-5 
micro/mésoporeux avec du cérium permet de limiter sa désactivation par cokéfaction et favorise la 
conversion des acides carboxyliques par condensation cétonique [112]. 
Plusieurs études ont montré que les zéolithes se désactivent rapidement par cokéfaction [87, 89]. 
Bartholomew souligne que la formation de coke est fortement liée à la texture ultramicroporeuse 
des zéolithes mais aussi à leurs acidités, c’est-à-dire au nombre de sites actifs de Brønsted qu’elles 
contiennent [113]. Autrement dit, plus un catalyseur est actif, plus il se désactive vite. Il est 
néanmoins possible de régénérer les zéolithes, par combustion, sans trop affecter leurs 
caractéristiques [45].  
Deux stratégies de régénération peuvent être envisagées. Dans une première approche, le catalyseur 
peut remplacer le sable dans un réacteur à lit fluidisé. Pendant la phase de pyrolyse, le réacteur est 
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alimenté en gaz vecteur inerte et en biomasse, puis lorsque l’activité du catalyseur décroit, 
l’alimentation en biomasse est stoppée et le réacteur est alimenté avec du dioxygène pour brûler le 
coke déposé à la surface du catalyseur. Mullen et al. ont ainsi montré qu’il était possible d’alterner 
les cycles pyrolyse/régénération pendant plusieurs heures avec une faujasite CaY [89]. La seconde 
approche consiste à coupler le réacteur catalytique avec un régénérateur afin d’effectuer la pyrolyse 
et la régénération simultanément et en continu [49] (figure 17). Ce type de couplage « réacteur 
catalytique/régénérateur » est mis en œuvre industriellement dans les unités de type  FCC (Fluid 
Catalytic Cracking) pour craquer le pétrole.  
 
Figure 17 Réacteur de pyrolyse couplé à un réacteur de combustion afin de régénérer le catalyseur en continu (d’après 
[52]) 
b. Intérêt des catalyseurs supportés sur charbon 
Le support catalytique a une influence décisive sur l’activité du catalyseur. Les catalyseurs supportés 
sur des oxydes tels que les zéolithes [87, 107, 109], les aluminosilicates [107], la cérine [108], la 
zircone [108, 109], le dioxyde de titane [108, 109] ou la silice [109], ont été testés pour convertir les 
vapeurs de pyrolyse par craquage catalytique. Néanmoins, plusieurs auteurs soulignent que les 
catalyseurs supportés sur charbon actif peuvent fournir une alternative intéressante notamment 
pour désoxygéner les vapeurs de pyrolyse par hydrodésoxygénation [69, 76-78, 114]. En effet, les 
charbons actifs possèdent une surface spécifique importante (>1000 m²/g) [115] et une texture 
poreuse qui peut être ajustée afin de favoriser la présence de micropores, de mésopores ou une 
combinaison des deux pour un meilleur acheminement des réactifs vers les sites actifs (figure 18). 
 
Figure 18 A gauche : structure en feuillets responsable de la microporosité des charbons actifs. A droite : représentation 
schématique des macropores, des mésopores et des micropores d’un charbon actif (d’après [116]). 
Biomass 
Catalyst 
regenerator 
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La surface des charbons est neutre ce qui laisse penser que ce type de catalyseur sera moins sujet à 
la désactivation par cokéfaction qu’un catalyseur supporté sur zéolithe ou sur aluminosilicate [79-
81]. En outre, les supports carbonés sont stables sous atmosphère réductrice et offrent donc une 
résistance accrue à la désactivation par frittage [113]. Enfin, les charbons sont des supports 
catalytiques particulièrement bien adaptés pour les métaux nobles et les métaux de transition car 
ceux-ci peuvent être facilement récupérés et recyclés par combustion dès lors que le catalyseur n’est 
plus actif [81, 115].  
IV. Vers la catalyse des mécanismes primaires de pyrolyse 
Le craquage catalytique permet uniquement de catalyser les mécanismes secondaires de pyrolyse, 
c’est-à-dire, les réactions qui ont lieu en phase gazeuse. Or, des études antérieures, menées au Cirad, 
ont permis de démontrer qu’il est possible de catalyser les mécanismes primaires de pyrolyse en 
imprégnant la biomasse avec un sel métallique en amont de la pyrolyse [26, 27].  
Dans cette partie, après avoir décrit plus précisément les mécanismes primaires et secondaires de 
pyrolyse, nous passerons en revue les différents sels qui peuvent être imprégnés dans la biomasse 
ainsi que leurs effets catalytiques sur les réactions de pyrolyse. 
1. Distinguer les mécanismes primaires et secondaires de pyrolyse 
Lorsqu’elle est soumise à un flux thermique important, la biomasse se dégrade pour former des 
vapeurs de pyrolyse et du charbon. La pyrolyse met en jeu de nombreuses réactions chimiques qui 
ont lieu au sein de la biomasse ou en phase gazeuse. L’ensemble des réactions qui affectent la 
dégradation des polymères de la biomasse sont appelées mécanismes primaires [26]. A l’inverse, les 
mécanismes secondaires englobent les réactions qui ont lieu en phase gazeuse [117].  
a. Mécanismes primaires de pyrolyse 
i. La dépolymérisation 
La dépolymérisation englobe les réactions qui réduisent le degré de polymérisation de l’holocellulose 
ou de la lignine. Lorsque la dépolymérisation est complète, les produits sont des monomères. Dans le 
cas de la cellulose, les anhydrosaccharides sont formés par rupture homolytique de la liaison éther 
β1→4 [118]. L’anhydrosaccharide principal est le lévoglucosan19, alors que le LAC [119] et le DGP 
[120] sont présents en quantités plus faibles [121, 122]. La cristallinité de la cellulose a un impact 
décisif sur la dépolymérisation. En effet, plusieurs auteurs ont montrés que les rendements en 
lévoglucosan obtenus par pyrolyse de cellulose cristalline sont supérieurs aux rendements obtenus à 
partir de cellulose amorphe [24, 26].  
Similairement, l’hémicellulose peut subir une dépolymérisation au cours de la pyrolyse pour former 
des anhydrohexoses (lévomannosan, lévogalactosan…) et des anhydropentoses 
(anhydroxylopyranose) [122, 123]. Cependant, les anhydropentoses sont rarement détectés dans les 
bio-huiles puisqu’ils sont moins stables que les anhydrohexoses [122]. Enfin, les produits de la 
                                                          
 
19
 Lévoglucosan : 1,6-anhydro-β-D-glucopyranose, LAC : 1-hydroxy-3,6-dioxabicyclo[3.2.1]octan-2-one et DGP: 
1,4:3,6-dianhydro-α-D-glucopyranose 
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dépolymérisation de la lignine sont le coniféraldéhyde et le sinapinaldéhyde ainsi que les espèces 
possédant un motif phénol, guaiacol ou syringol.  
L’origine des oligomères - anhydro-oligosaccharides et oligomères aromatiques20 - est mal connue. 
Certains auteurs affirment qu’ils proviennent d’une dépolymérisation incomplète de l’holocellulose 
ou de la lignine probablement due à un temps de séjour trop faible des vapeurs [53, 61, 66, 124]. 
D’autres, à l’inverse, considèrent que ces espèces se forment par repolymérisation des monomères 
[64, 125]. Teixeira et al. [66] ont montré que les aérosols générés par pyrolyse de cellulose 
contiennent des anhydro-oligosaccharides (cellobiosan et cellotriosan). Selon ces auteurs, ces 
anhydro-oligosaccharides n’ont pas le temps d’être complétement dépolymérisés puisqu’ils sont 
éjectés rapidement de la cellulose qui peut être localement à l’état de liquide bouillonnant (figure 
19). Il est très probable que la théorie de l’éjection thermique d’oligomères s’applique aussi à la 
pyrolyse de la lignine [124]. Par extension, nous considérons que la formation d’aérosols à partir de 
biomasse est un mécanisme primaire car elle résulte directement de la dégradation de la cellulose et 
de la lignine. 
 
Figure 19 Formation d’aérosols (en pointillés rouges) à partir de cellulose cristalline déposée sur une plaque à 700°C 
filmée avec une caméra ultrarapide. A partir de 107ms, la cellulose est à l’état de liquide bouillonnant. Les aérosols sont 
générés par l’explosion des bulles de gaz qui se forment au sein de la phase liquide. Ils sont composés en grande partie 
d’anhydro-oligosaccharides (d’après [66]) 
ii. La fragmentation 
La fragmentation désigne l’ensemble des réactions qui causent la rupture de liaisons covalentes au 
sein des monomères qui constituent l’holocellulose et la lignine [123]. Les réactions de 
fragmentation sont aussi appelées réactions d’ouverture de cycles (« ring scission ») [122]. Les 
produits de la fragmentation sont des molécules linéaires à chaîne courte qui possèdent des 
groupements acides carboxyliques, aldéhydes, cétones et alcools [123]. La figure 20 montre que les 
principales espèces issues de la dépolymérisation de la cellulose sont les anhydrosaccharides 
présentés précédemment. Cette figure illustre, en outre que la fragmentation entre en compétition 
avec la dépolymérisation.  
 
                                                          
 
20
 Le terme « oligomère aromatique » désigne à la fois la lignine pyrolytique qui provient d’une 
dépolymérisation incomplète de la lignine et les oligomères formés par repolymérisation de monomères 
aromatiques 
300µm 
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Figure 20 Mécanismes primaires de fragmentation et dépolymérisation de la cellulose (adapté de [66, 121, 126, 127]). 
Comme l’indique la figure 20, le 1-hydroxy-2-propanone et le glycoaldéhyde se forment au détriment 
des anhydrosaccharides [118]. L’acide acétique est un produit de fragmentation présent en grande 
quantité dans les bio-huiles [122]. Il est principalement formé par fragmentation des groupements 
acétyles de l’hémicellulose représentés sur la figure 5 [31, 122, 128, 129].  
iii. La carbonisation  
La carbonisation désigne les réactions de conversion de la biomasse en charbon. Le charbon est une 
structure polyaromatique formée par l’agglomération de noyaux aromatiques peu substitués comme 
le benzène [123]. La carbonisation est un processus lent qui requiert un faible flux thermique et un 
temps de séjour long. Elle s’accompagne de réactions de décarboxylation et de déshydratation [130]. 
La carbonisation entre en compétition avec la fragmentation et la dépolymérisation. Notons que 
seules les réactions de fragmentation et de dépolymérisation génèrent des vapeurs de pyrolyse. Les 
conditions opératoires de pyrolyse flash sont choisies de telle sorte qu’elles permettent de limiter les 
réactions de carbonisation. 
b. Mécanismes secondaires de pyrolyse 
i. La repolymérisation 
La plupart des monomères produits par dépolymérisation de la lignine sont réactifs et ont donc 
tendance à repolymériser. Ces monomères sont substitués par des fonctions hydroxy et méthoxy 
ainsi que par une chaîne alkyle comportant généralement une liaison double ainsi qu’une fonction 
carbonyle [62, 64]. D’après les travaux de Bai et al. [64], la repolymérisation est principalement 
initiée par la très forte réactivité des liaisons doubles qui réagissent probablement en formant une 
liaison de type stilbène. Kodaira et al. [131] ont identifié le 4-[3-(4-hydroxy-3-methoxyphenyl)-1-
butenyl]-2-methoxyphenol comme étant l’un des produit formé par polymérisation du 4-
vinylguaiacol (figure 21), confirmant ainsi la forte réactivité des liaisons doubles. Les fonctions 
méthoxy et carbonyle sont légèrement moins réactives que la liaison double. Enfin, la liaison hydroxy 
est stable en l’absence d’autres groupes fonctionnels [64].  
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Figure 21 Repolymérisation du 4-vinylguaiacol par formation d’une liaison C-C entre les deux chaînes alkyles insaturées, 
très réactives (d’après [131]). 
Les mécanismes de polymérisation des anhydrosaccharides ainsi que leurs réactivités ont été 
relativement peu étudiés. Cependant, des anhydrosaccharides contenant jusqu’à sept monomères 
ont été détectés dans les bio-huiles [61]. De plus, il a été montré que la repolymérisation des 
anhydrosaccharides peut avoir lieu en phase liquide à température ambiante notamment lors du 
stockage des bio-huiles [37]. 
ii. La recondensation 
Tout comme les réactions de repolymérisation, les réactions de recondensation mettent en jeu la 
formation de liaisons covalentes en phase gazeuse. Cependant, la repolymérisation a lieu à partir 
d’espèces issues de la dépolymérisation alors que la recondensation désigne les réactions qui ont lieu 
entre les espèces obtenues par fragmentation, c’est-à-dire, essentiellement entre des molécules à 
chaîne courte. Par exemple, l’acide acétique et le 1-hydroxy-2-propanone peuvent réagir et former 
du 1-acétyloxy-2-propanone par estérification (figure 22). D’autre part, de l’acétone peut être formé 
à partir de deux molécules d’acide acétique par condensation cétonique (figure 23) [132-134]. 
 
Figure 22 Formation de 1-acétyloxy-2-propanone par estérification à partir d’acide acétique et de 1-hydroxy-2-
propanone. 
 
Figure 23 Conversion de l’acide acétique en acétone par condensation cétonique. 
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iii. Le craquage 
Le craquage21 regroupe l’ensemble des réactions qui mettent en jeu la rupture d’une liaison 
covalente des espèces en phase gazeuse. Elles se distinguent des réactions de fragmentation qui ont 
lieu au sein des polymères de la biomasse lignocellulosique. Les réactions de craquage incluent les 
réactions de démethoxylation, de désalkylation, de décarboxylation, de déshydratation et de 
décarbonylation [123]. Le craquage thermique de l’acide acétique - produit par fragmentation des 
groupements acétates de l’hémicellulose - nécessite une température de réaction supérieure à 
460°C. Il a lieu selon deux réactions compétitives qui produisent du CH4 et du CO2 ou de l’eau et du 
formaldéhyde [135, 136]. Le craquage de molécules issues de la dépolymérisation de la lignine a été 
abondamment discuté par Amen-Chen et al [137]. Le phénol et le catéchol sont les deux produits 
principaux du craquage thermique du guaiacol (figure 24). La réaction de craquage du guaiacol a lieu 
en compétition avec la repolymérisation [137].  
 
Figure 24 Formation de phénol et de catéchol par craquage thermique du guaiacol (d’après [137]) 
D’après Collard et al. [123], le 5-méthylfurfural, le furfural et l’alcool furfurylique sont obtenus par 
craquage du 5-hydroxyméthylfurfural qui est un produit de la dépolymérisation de la cellulose (figure 
25).  
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 Ce terme ne doit pas être confondu avec le « craquage catalytique » qui est le terme générique employé 
pour désigner l’ensemble des réactions qui ont lieu en phase gazeuse (mécanismes secondaires) sur un lit de 
catalyseur hétérogène. Les réactions de craquage sont catalysées au cours du craquage catalytique, cependant, 
les catalyseurs influencent aussi fortement les réactions de repolymérisation et de recondensation 
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Figure 25 Craquage du 5-hydroxyméthylfurfural (5-HMF) pour former du 5-méthylfurfural (5-MF), du furfural et de 
l’alcool furfurylique (d’après [26]) 
2. Pyrolyse de biomasse imprégnée : vers la catalyse des mécanismes 
primaires 
Plusieurs études effectuées au Cirad ont permis de mettre en avant que l’imprégnation de 
précurseurs catalytiques permet d’orienter les mécanismes primaires de pyrolyse tels que la 
dépolymérisation, la fragmentation et la carbonisation [26, 27, 138]. Or, notons que seules la 
dépolymérisation et la fragmentation entraînent la formation de bio-huiles, néanmoins, la catalyse 
de l’un ou l’autre de ces mécanismes dépend de la nature du précurseur catalytique employé. Par 
conséquent, nous proposons un état de l’art des différents sels imprégnés dans la biomasse pour 
catalyser les mécanismes primaires. 
a. Effet catalytique des sels imprégnés dans la biomasse ou dans ses 
constituants 
i. Influence des sels contenant des alcalins ou des alcalino-terreux 
L’imprégnation de la biomasse - ou de ses constituants - avec des sels de sodium, de potassium, de 
magnésium et de calcium a fait l’objet de nombreux travaux, notamment car cela permet d’étudier 
l’effet de ces inorganiques - initialement présents dans la biomasse - sur les mécanismes primaires de 
pyrolyse. Selon Di Blasi et al. [139], l’insertion de 0,2% à 0,6% de KOH dans la biomasse favorise la 
formation de phénols et diminue les rendements en anhydrosaccharides. Or, ces espèces sont issues 
respectivement de la dégradation de la lignine et de la cellulose, ce qui suggère que le KOH affecte 
les mécanismes primaires de dégradation de ces deux polymères.  
Selon Shimada et al., l’insertion de NaCl, de KCl et de CaCl2 dans la cellulose diminue les rendements 
en lévoglucosan et augmente les rendements en 1-hydroxy-2-propanone. D’après une autre étude, 
ces résultats sont plus nuancés puisque le CaCl2 a un effet beaucoup moins marqué que le KCl sur la 
production de 1-hydroxy-propanone et la diminution des rendements en lévoglucosan [140]. De plus, 
l’imprégnation de CH3COOK dans la cellulose favorise la décomposition des anhydrosaccharides au 
profit de molécules légères telles que l’acide acétique et le 1-hydroxy-2-butanone [141]. Or, comme 
évoqué dans la partie IV.1.a, le lévoglucosan provient de la dépolymérisation de la cellulose alors que 
le 1-hydroxy-2-propanone, le 1-hydroxy-butanone et l’acide acétique sont des produits de la 
fragmentation de la cellulose. Ces résultats indiquent que les sels de sodium, de potassium et de 
calcium catalysent la fragmentation de la cellulose aux dépens de sa dépolymérisation.  
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Les sels contenant des alcalins et des alcalino-terreux ont aussi un effet sur les produits de 
dégradation de la lignine. Jakab et al. [142] ont montré que l’imprégnation de lignine avec du NaCl 
catalyse la démethoxylation, c’est-à-dire la formation de phénols à partir d’espèces dérivées du 
guaiacol ou du syringol. De plus, selon Eom et al. [140], CaCl2 et MgCl2 favorisent la formation de 4-
vinylguaiacol alors que le KCl augmente les rendements en phénol, en guaiacol et en syringol. Ces 
sels favorisent donc la dépolymérisation de la lignine. De plus, l’augmentation des rendements en 
charbons en présence de KCl, MgCl2 et CH3COOK montre que ceux-ci catalysent les réactions de 
carbonisation à partir de la cellulose [140, 141]. A l’inverse, le chlorure de calcium inhibe les 
réactions de carbonisation [140]. 
ii. Influence des sels contenant des métaux de transition 
L’imprégnation de sels de métaux de transition dans la biomasse influence aussi fortement les 
réactions primaires de pyrolyse [26, 27]. En particulier, l’insertion de Ni(NO3)2 dans la biomasse 
favorise à la fois les réactions de carbonisation et de dépolymérisation de l’holocellulose [26]. 
D’autre part, le nitrate de fer favorise la carbonisation mais a un effet plus limité sur la 
dépolymérisation [26].  
L’influence des sels de métaux de transition sur la dépolymérisation de la cellulose est confirmée par 
Richards et al. [143] qui rapportent une hausse des rendements en lévoglucosan en présence de 
Cu(CH3COO)2, de CuCl2, de Fe(CH3COO)2, de FeCl2 et de FeSO4. En outre, une augmentation des 
rendements en furfural a été obtenue par Font et al. et par Beaumont et al. en pyrolysant de la 
biomasse imprégnée avec du MnCl2, du CoCl2, du CdCl2, du CuCl2, du NiCl2, du CrCl3 et du FeCl3 [144, 
145]. Similairement, Branca et al. ont montré que ZnCl2, NiCl2 et Fe2(SO4)3 favorisent la production de 
1,4:3,6-dianhydro-α-D-glucopyranose (DGP) et de furfural, deux monomères issus de la 
dépolymérisation de l’holocellulose [146]. A l’inverse, ces auteurs ont observés que les rendements 
en 1-hydroxy-2-propanone et en glycoaldéhyde - qui sont les principaux produits de la fragmentation 
- sont divisés par 10 [146]. Ces résultats montrent que les sels de métaux de transition favorisent la 
dépolymérisation de la cellulose aux dépens des réactions de sa fragmentation. 
Un mécanisme de dépolymérisation de la cellulose en présence de Ni2+ a été proposé par Collard 
(figure 26) [26]. Le Ni2+, de par son caractère électrophile, fragilise la liaison glycosidique et entraîne 
sa rupture. 
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Figure 26 Mécanisme de dépolymérisation catalytique de la cellulose imprégnée avec un sel de nickel. Le cation Ni
2+
 
favorise la rupture des liaisons glycosidiques (d’après [26]) 
Malgré leur impact important sur la dépolymérisation de l’holocellulose, les métaux de transitions 
ont un effet catalytique limité sur la formation des vapeurs à partir de la lignine. En effet, Jakab et al. 
ont montré que l’insertion de ZnCl2 dans la lignine inhibe la formation de monomères et favorise la 
carbonisation [142]. Ce résultat a été confirmé par Branca et al. qui rapportent une diminution des 
rendements en phénol, en crésol, en 2-éthylphénol, en syringol et en 4-méthylphénol en présence de 
Fe2(SO4)3 [146].  
Malgré le nombre important d’études consacrées à l’imprégnation de sels métalliques et à leurs 
effets catalytiques, peu d’auteurs ont étudié l’effet des anions qui constituent ces sels. Or, les sels de 
nitrates, de chlorures, d’acétates et de sulphates se dégradent, sous l’effet de la température, pour 
former notamment NOx, HNO3, HCl, CH3COOH, H2SO4 et SOx [147-150]. Il est donc hautement 
probable que les anions imprégnés - ou leurs dérivés - catalysent les réactions de dégradation de la 
biomasse. 
b. Les anions jouent-ils un rôle catalytique au cours de la pyrolyse ? 
A notre connaissance, Richards et al. ont été les premiers à suggérer que les anions imprégnés dans 
la biomasse puissent avoir un rôle catalytique distinct de celui des cations [143]. En comparant l’effet 
de l’imprégnation dans la biomasse de sels CuCl2, Cu(CH3COO)2, FeSO4, FeCl2 et Fe(CH3COO)2 sur les 
produits de pyrolyse à 350°C, ces auteurs ont suggéré que les anions acétates étaient dégagés de la 
biomasse contrairement aux anions sulfates. De plus, l’analyse des bio-huiles a révélé que seules 
celles produites à partir de sels de sulfates a permis de produire de la lévoglucosénone. Or, plusieurs 
études ont montré que la lévoglucosénone est formée en présence d’un acide de Brønsted [71, 151, 
152], ce qui a poussé Richards et al. à suggérer que l’anion sulfate est converti en acide sulfurique au 
cours de la pyrolyse [143]. D’autre part, Dobele et al. [153] ont imprégné de la cellulose avec du 
sulfate de fer (III) par adsorption et par échange ionique. Avec cette 2ème méthode, la biomasse ne 
contenait pas d’anion sulfates. Comme attendu, seule l’imprégnation par adsorption a permis de 
produire de la lévoglucosénone confirmant ainsi les résultats de Richards et al. [143]. 
La lévoglucosénone est produite par déshydratation du lévoglucosan [151, 154] - lui-même issu de la 
dépolymérisation de la cellulose - ce qui suggère que l’acide sulfurique est un catalyseur de 
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déshydratation. Récemment, après avoir imprégné de la biomasse avec H2SO4, H3PO4 et H3BO3, 
Branca et al. [146] ont montré que les rendements en eau sont directement proportionnels à la force 
de l’acide22. En outre, ils ont confirmé que l’acide phosphorique est l’acide le plus efficace pour 
catalyser la production de lévoglucosénone.  
L’imprégnation de biomasse avec des sels de nitrate - Ni(NO3)2, Fe(NO3)3, Cu(NO3)2, Zn(NO3)2 et 
Al(NO3)3 - a été étudiée par plusieurs auteurs [27, 138, 155-157]. Cependant, l’impact des anions 
nitrates imprégnés dans la biomasse a bien souvent été sous-estimé. Toutefois, Terakado et al. ont 
montré que, contrairement aux sels de sulfate et de chlorure, la biomasse se décompose de manière 
explosive en présence de sels de nitrate entre 110°C et 150°C, ce qui laisse présager un impact 
important des anions nitrates sur les mécanismes primaires de pyrolyse [155]. 
c. Concentration des métaux dans les charbons 
Les études précédentes menées au Cirad ont montré que les métaux restent piégés dans la matrice 
carbonée et que ceux-ci forment des nanoparticules métalliques finement dispersées au sein de la 
structure [27]. Plus particulièrement, en pyrolysant de la biomasse imprégnée avec du nitrate de fer 
et de nickel, Richardson a mis en avant que ces sels se décomposent pour former des nanoparticules 
de nickel métallique (Ni0) et d’oxydes de fer (FeOx) entre 400°C et 500°C [27, 158]. En outre, il a 
montré que les charbons obtenus à 700°C en présence de ces deux sels sont essentiellement 
microporeux et possèdent une surface spécifique comprise entre 400m²/g et 500m²/g. Ceci suggère 
que les charbons produits par pyrolyse de biomasse imprégnée - Ni/C et Fe/C - pourraient 
potentiellement être utilisés en tant que catalyseurs hétérogènes. 
V. Positionnement du sujet de thèse 
La conversion de biomasse lignocellulosique par pyrolyse flash représente une alternative 
prometteuse pour produire des biocarburants et/ou des intermédiaires chimiques biosourcés afin de 
s’affranchir partiellement de la très forte dépendance aux ressources fossiles.  
La pyrolyse flash est un procédé thermochimique connu et maîtrisé. Cependant, son développement 
à grande échelle est limité par le fait que les bio-huiles contiennent de fortes proportions d’oxygène, 
entraînant ainsi une faible miscibilité avec les hydrocarbures et une densité énergétique réduite. Les 
deux principales voies de désoxygénation des bio-huiles sont le craquage catalytique et 
l’hydrodésoxygénation. Cette dernière a lieu en présence de catalyseurs, sous forte pression partielle 
de dihydrogène et permet d’obtenir une huile totalement désoxygénée. Notons que les catalyseurs 
d’hydrodésoxygénation, supportés sur charbon, semblent prometteurs car ils sont très actifs et peu 
sujets à la désactivation.  
Le craquage catalytique s’effectue en absence de dihydrogène, cependant, les bio-huiles obtenues ne 
sont que partiellement désoxygénées. Cela suggère que les catalyseurs hétérogènes employés - 
principalement des zéolithes - se désactivent rapidement ou possèdent une faible activité 
catalytique. Néanmoins, le craquage catalytique peut être vu comme un moyen de réduire l’intensité 
de l’hydrodésoxygénation et notamment de réduire la quantité de dihydrogène requis. Il convient de 
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 Ces acides de Brønsted peuvent être classés par ordre décroissant d’acidité à partir de leurs pKa : H2SO4 > 
H3PO4 > H3BO3 
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rappeler que le craquage catalytique permet uniquement de catalyser les réactions qui ont lieu en 
phase gazeuse, c’est-à-dire les mécanismes secondaires de pyrolyse.  
Or, il est aussi possible de catalyser directement des mécanismes primaires de pyrolyse - tels que la 
dépolymérisation, la fragmentation et la carbonisation - en imprégnant des sels métalliques au sein 
de la biomasse en amont de la pyrolyse. Dans le cas de la pyrolyse flash, l’imprégnation de la 
biomasse peut-elle permettre de favoriser les mécanismes de désoxygénation afin de produire des 
bio-huiles faiblement oxygénées ? 
L’objectif principal de notre étude est d’évaluer quelle voie de désoxygénation peut être envisagée 
pour réduire la teneur en oxygène des bio-huiles. Bien qu’elle permette de catalyser les mécanismes 
primaires, l’imprégnation de la biomasse avec des sels métalliques est-elle plus efficace que le 
craquage catalytique pour désoxygéner les bio-huiles? Concernant le craquage catalytique, est-il 
envisageable de développer des catalyseurs hétérogènes efficaces et peu sensibles à la 
désactivation ? Plus particulièrement, est-il possible d’utiliser un catalyseur supporté sur charbon, 
issu de la pyrolyse de biomasse imprégnée ? 
Pour répondre à cet objectif, notre stratégie a consisté dans un premier temps à tester plusieurs sels 
métalliques et à évaluer leurs impacts sur les mécanismes primaires de pyrolyse et notamment sur la 
désoxygénation lorsque ceux-ci sont imprégnés dans la biomasse. Dans un deuxième temps, nous 
avons étudié l’effet de catalyseurs hétérogènes placés en lit fixe en sortie du réacteur pour catalyser 
les mécanismes secondaires de conversion des vapeurs de pyrolyse. Etant donné que les catalyseurs 
qui possèdent une surface acide se désactivent très rapidement, nous avons évalué l’efficacité de 
catalyseurs supportés sur charbon qui, de par leurs surfaces neutres, sont réputés moins sensibles à 
la cokéfaction. Pour cela, il nous a semblé intéressant de tester les charbons issus de biomasse 
imprégnée et de comparer leurs performances avec un support carboné commercial. Dans les deux 
cas, nous avons tenté de déterminer si l’une de ces voies catalytiques permettait de produire des 
molécules présentant un intérêt pour une valorisation chimique. 
Enfin, nous avons cherché à extrapoler les résultats obtenus à l’échelle d’une filière de production de 
bio-huiles désoxygénés, dans l’optique de synthétiser des biocarburants. Une telle filière repose 
nécessairement sur une étape d’hydrodésoxygénation, cependant, la mise en œuvre d’une des voies 
catalytiques étudiées peut être vue comme un moyen de réduire l’intensité de cette étape. Par 
conséquent, nous présentons, in fine, une étude théorique de production de bio-huiles désoxygénées 
en associant la pyrolyse flash catalytique et l’hydrodésoxygénation.  
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Chapitre 2 Matériel et Méthodes 
Ce chapitre est dédié à la description des réacteurs et protocoles expérimentaux ainsi qu’à la 
présentation des équipements utilisés pour analyser les produits. Dans un premier temps, nous 
décrivons les protocoles mis en œuvre pour préparer la biomasse imprégnée ainsi que les supports 
catalytiques carbonés. Puis, nous présentons en détail les deux réacteurs de pyrolyse – réacteur 
tubulaire à lit fixe et réacteur continu à lit fluidisé - utilisés pour convertir la biomasse imprégnée 
ainsi que les modifications qui ont été effectuées pour catalyser les vapeurs de pyrolyse dans un lit 
fixe catalytique. La troisième partie est dédiée à la présentation des dispositifs expérimentaux utilisés 
pour convertir des molécules modèles – acide acétique et guaiacol – en phase gazeuse sur un lit de 
catalyseur. Enfin, nous présentons l’ensemble des dispositifs expérimentaux qui ont permis 
d’analyser la biomasse ainsi que les produits générés au cours de la pyrolyse. 
I. Préparation des matériaux catalytiques 
L’objectif de cette thèse est d’étudier, d’une part, l’influence de précurseurs catalytiques imprégnés 
sur les mécanismes de dégradation de la biomasse (chapitre 3). D’autre part, nous avons étudié 
l’effet catalytique de précurseurs déposés sur un support catalytique pour convertir des vapeurs de 
pyrolyse (chapitre 4). Dans cette partie, nous décrivons le protocole d’imprégnation utilisé pour 
insérer le précurseur métallique au sein de la matrice lignocellulosique de la biomasse. Dans un 
second temps, nous présentons le protocole mis en œuvre pour préparer des catalyseurs supportés 
sur charbons actifs. 
1. Préparation de la biomasse imprégnée 
a. Mise en forme de la biomasse 
L’eucalyptus camaldulensis est un bois dur utilisé dans de nombreux pays pour des applications 
énergétique ou matériaux. L’eucalyptus camaldulensis est fréquemment exploité dans les plantations 
énergétiques en raison d’un rendement à l’hectare important [159].  
Nous nous sommes procuré des troncs d’eucalyptus camaldulensis au parc Bangré Wéogho à 
Ouagadougou au Burkina Faso. Les troncs ont été découpés et broyés après avoir pris soin de retirer 
l’écorce dont la composition chimique et la teneur en cendres peut varier légèrement. Les copeaux 
obtenus ont été mélangés pour s’assurer d’avoir un lot homogène. Ces copeaux ont ensuite été 
tamisés avec une granulométrie de 0,5<φ<2mm pour les essais de pyrolyse en lit fixe et de 
0,2<φ<0,5mm pour les essais en lit fluidisé. 
b. Imprégnation de la biomasse sous vide 
L’imprégnation consiste à intégrer un sel métallique dans la matrice lignocellulosique de la biomasse. 
Deux protocoles d’imprégnation ont été développés par Richardson au sein de l’unité de recherche : 
l’imprégnation à pression atmosphérique et l’imprégnation sous vide [27]. Dans les deux cas, la 
biomasse est imprégnée en excès de solution. Bien qu’elle nécessite d’utiliser une plus grande 
quantité de précurseur, cette technique permet une imprégnation homogène de tous les copeaux de 
bois. 
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Nous avons choisi d’imprégner la biomasse sous vide afin de réduire le temps de contact entre la 
biomasse et la solution d’imprégnation. En effet, la biomasse – et plus particulièrement 
l’hémicellulose - est progressivement dégradée au cours de l’imprégnation avec une solution acide 
[24]. Le protocole utilisé a été légèrement adapté du protocole développé par Richardson [27]. La 
biomasse est séchée une nuit à l’étuve à 105°C avant d’être imprégnée. Les solutions d’imprégnation 
ont été préparées à partir de sels de nitrate ou d’acétate fourni par Sigma Aldrich (pureté >97%) : 
Zn(NO3)2·6H2O, Co(NO3)2·6H2O, Fe(NO3)3·9H2O, Ni(NO3)2·6H2O, Ce(NO3)3·6H2O, Cu(NO3)2·3H2O, 
Mn(NO3)2·4H2O et Mn(CH3COO)2.4H2O. 
Le pH des solutions de nitrate métallique est acide mais il varie fortement en fonction de la nature du 
métal. En effet, la solution de nitrate de fer a un pH très acide alors que les solutions de nitrate de 
cobalt, de nickel et de cuivre sont faiblement acides. Le pH de la solution dépend directement de la 
dureté des acides (tableau 4) calculée selon la théorie HSAB (Hard and Soft Acids and Bases) 
développée par Pearson [160]. 
Cations Mn2+ Fe3+ Co2+ Ni2+ Cu2+ Zn2+ Ce3+ 
Dureté (eV) 9,3 13,1 8,2 8,5 8,3 10,9 11,9 
Tableau 4 Dureté des acides de Lewis imprégnés dans la biomasse 
Le pH de la solution est un paramètre crucial, en effet un pH trop acide entraîne l’hydrolyse partielle 
de l’hémicellulose [24]. De plus, Davidsson et al. [161] a montré que l’utilisation d’une solution acide 
réduit la teneur en inorganiques naturellement présent dans la biomasse (principalement K, Ca, Mg 
et Na). A l’inverse, lorsque le pH est trop élevé, les cations forment un précipité qui empêche 
d’imprégner la biomasse de manière homogène. La solution de nitrate de fer précipite pour un pH de 
2,1 [162] alors que les autres solutions précipitent pour des pH plus élevés. Le pH des solutions 
d’imprégnation a donc été fixé à 1,9 afin d’éviter la formation de précipités tout ayant le pH le plus 
élevé possible pour limiter la dégradation de la biomasse. 
Le précurseur métallique est dissous dans l’eau distillée (5mL/g de biomasse), puis le pH est ajusté à 
1,9+/-0,1 à l’aide de quelques millilitres d’une solution diluée d’acide nitrique (ratio volumique : 1 
HNO3 : 10 eau) ou avec de l’ammoniaque. Pour une imprégnation à teneur molaire constante 
(0,5mmol cations/g de biomasse), la concentration de la solution oscille entre 1,2 et 1,8mol/L en 
fonction de la nature du métal. La biomasse est placée dans un cristallisoir et est recouverte d’une 
grille maintenue par une masse en acier inoxydable. La solution d’imprégnation est versée dans le 
cristallisoir. Le volume de solution est suffisant pour immerger la biomasse. Le cristallisoir (contenant 
le mélange biomasse et solution d’imprégnation) est placé dans une cloche à vide pour être soumis à 
un vide primaire de 40mbars afin de retirer la majeure partie de l’air présent dans les pores de la 
biomasse (figure 27). Il est ensuite soumis à un vide secondaire (Psecondaire= 22mbars) pendant 20 
minutes. Le cristallisoir est ensuite maintenu à pression atmosphérique pendant 2 heures. La 
biomasse est filtrée sur Büchner puis lavée avec de l’eau distillée (5mL/g de biomasse) pour retirer 
les ions qui ne seraient pas fixés à la structure lignocellulosique. La biomasse imprégnée est ensuite 
placée dans une étuve ventilée à 105°C.  
Le faible pH des solutions d’imprégnation réduit la teneur en alcalins et en alcalino-terreux 
initialement présents dans la biomasse [161], de plus certains auteurs ont montré que ces 
inorganiques affectaient significativement les rendements en bio-huiles et plus particulièrement les 
rendements en anhydrosaccharides [163-165]. Afin de distinguer les effets liés à l’acidité de la 
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solution et les effets catalytiques des cations imprégnés, nous avons préparé de la biomasse lavée en 
appliquant le protocole d’imprégnation ci-dessus tout en utilisant une solution aqueuse dont le pH a 
été ajusté à 1,9 avec quelques gouttes d’acide nitrique. 
 
Figure 27 Dispositif expérimental d'imprégnation sous vide en excès de solution 
2. Préparation de catalyseurs supportés sur charbons actifs 
Un charbon actif commercial (Norit RX1.5 EXTRA) a été utilisé en tant que support catalytique. Il 
s’agit d’un charbon issu de biomasse, activé à la vapeur et lavé. Ce charbon possède une surface 
spécifique importante (1370m²/g) et une teneur en cendres faible (< 3%m). Il se présente sous la 
forme d’un extrudé (φ=1,5mm L=5mm). Ce charbon a été imprégné avec trois précurseurs 
catalytiques - Ce(NO3)3·6H2O, Fe(NO3)3·9H2O et Mn(NO3)2·4H2O – selon un protocole adapté des 
travaux de Gonçalves et al. [166]. Le charbon est séché une nuit à l’étuve. La solution d’imprégnation 
est préparée à partir du précurseur catalytique dissous sous agitation magnétique dans de l’eau 
distillée. La solution contient 10mL d’eau et 0,5g  de précurseur catalytique par gramme de charbon 
actif. Le charbon actif et la solution d’imprégnation sont mélangés dans un ballon. L’ensemble est 
placé sur un évaporateur rotatif. Un vide primaire de 30mbars est appliqué pendant 15 minutes afin 
de faire pénétrer la solution d’imprégnation dans les pores du charbon. Ensuite, le ballon est placé 
dans le bain thermostaté préalablement chauffé à 50°C puis la pression est ajustée à 90mbars soit 
légèrement en dessous de la pression de vapeur saturante23. La pression est progressivement réduite 
jusqu’à évaporation complète du solvant (figure 28). Le charbon imprégné est séché une nuit à 
l’étuve ventilée à 105°C. Le charbon actif est calciné pendant 4h sous atmosphère inerte (N2) à 400°C 
(rampe à 5°C/min pendant 1h20 puis palier de 2h40 à 400°C). L’originalité de cette méthode 
d’imprégnation repose sur le fait que tous les cations métalliques en solution sont imprégnés sur le 
support carboné [167]. 
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 La pression de vapeur saturante de l’eau à 50°C est de 123mbars. 
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Figure 28 Dispositif expérimental d'imprégnation mis en œuvre pour imprégner le charbon actif sous vide et à 
température imposée (à gauche). A droite, charbons actifs imprégnés.   
II. Réacteurs de pyrolyse  
Les essais de pyrolyse ont été effectués sur un réacteur tubulaire à lit fixe et sur un réacteur à lit 
fluidisé conçu et construit au cours des travaux de thèse. Le premier réacteur fonctionne en batch et 
permet d’étudier les mécanismes de pyrolyse à partir de quelques grammes de biomasse. Le 
réacteur de pyrolyse à lit fluidisé a été développé afin de convertir de la biomasse en continu. Il s’agit 
d’une technologie directement extrapolable à l’échelle industrielle [43]. Les échanges thermiques 
dans le lit fluidisé sont environ dix fois plus importants qu’en lit fixe [54], ce qui permet d’augmenter 
les rendements en bio-huiles [31]. Enfin, des essais de pyrolyse ont été effectués sur un analyseur 
thermogravimétrique afin de suivre la perte de masse d’un échantillon de biomasse en fonction de la 
température. 
1. Réacteur tubulaire à lit fixe 
Ce réacteur de pyrolyse permet d’étudier les mécanismes de décomposition de la biomasse sous 
atmosphère inerte sur une large gamme de température. Sur ce dispositif, la biomasse est insérée 
dans le réacteur de pyrolyse à l’aide d’une nacelle fixée sur une tige en métal.  
a. Schéma et principe de fonctionnement 
Ce réacteur de pyrolyse (figure 29) est constitué d’un four tubulaire horizontal (Pyrox VK65/550) en 
acier inoxydable (φ = 5cm, L = 60cm). L’échantillon de biomasse est placé dans une nacelle (L = 8cm, l 
= 3cm et H = 1,7cm) fabriquée à partir d’un grille métallique possédant un maillage très fin. La nacelle 
est maintenue à température ambiante et sous atmosphère inerte dans la chambre d’alimentation 
pendant la phase de préchauffage du réacteur. La chambre d’alimentation est elle-même refroidie 
par l’intermédiaire d’un échangeur thermique alimenté en eau. L’ensemble de l’installation est inerté 
sous N2 par l’intermédiaire d’un débitmètre massique (Brooks 5850S). Le débit de N2 a été fixé à 
41,7NL/h afin d’évacuer rapidement les vapeurs de pyrolyse pour limiter les réactions de craquage 
thermique. La sortie du réacteur est connectée à l’étage de condensation par l’intermédiaire d’un 
Ballon 
Bain 
thermostaté 
Condenseur 
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coude flexible maintenu à 430°C à l’aide d’une résistance pour éviter une condensation prématurée 
des vapeurs de pyrolyse. L’étage de condensation se compose d’un échangeur thermique alimenté 
en liquide de refroidissement à -15°C. L’échangeur est relié à un filtre électrostatique par un ballon 
bicol plongé dans un bain thermostaté Julabo F25 (Pth(-20°C) = 0,06kW) maintenu à -15°C. Le filtre 
électrostatique permet de piéger les aérosols par effet Corona. Il est constitué d’une cathode centrée 
au milieu d’une anode tubulaire branchée à un générateur de tension Glassman High Voltage 
délivrant une tension de 10kV. La cathode est l’anode sont placées dans un tube en verre (φ=4,5cm 
et H=30cm). L’échangeur et le filtre électrostatique permettent de récupérer la majorité des bio-
huiles dans le ballon bicol. En sortie du filtre électrostatique, les vapeurs résiduelles sont piégées 
dans un piège à billes placé dans le bain froid à -15°C suivi d’un piège contenant du silicagel. Les gaz 
incondensables sont ensuite recueillis dans un sac d’échantillonnage. 
 
Figure 29 Schéma du réacteur tubulaire à lit fixe. 
Les échanges thermiques sont essentiellement convectifs et radiatifs. Le coefficient d’échange 
thermique sur ce réacteur a été calculé par Jendoubi [38]. Il est de 50W/(m².K) à 500°C. Le profil de 
montée en température de la biomasse est de type réponse à un échelon de température. Il peut 
être estimé par l’équation 3. 
 𝑇(𝑡) = 𝑇𝑂(1 − 𝑒
−
𝑡
𝜏)  
Équation 3 Profil de température dans le réacteur de pyrolyse à lit fixe 
Avec T0 la température du réacteur et τ le temps caractéristique (figure 30). Expérimentalement, ce 
temps caractéristique est d’environ une minute. A t=0, la vitesse de montée en température est 
égale à 
𝑇𝑂
𝜏
, soit environ 8,3°C/s pour T0 = 500°C et 10°C/s pour T0 = 600°C. Le temps de séjour des 
vapeurs - calculé par Richardson – est d’environ 2s [27].  
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Figure 30 Profils de température mesurés à partir du thermocouple placé dans la biomasse. La température du réacteur 
est fixée à 500°C, le débit de N2 est de 41,7NL/h et le temps de séjour de la biomasse est de 12 minutes. 
b. Protocole expérimental 
Avant chaque essai de pyrolyse, la biomasse est séchée une nuit dans une étuve ventilée à 105°C. La 
biomasse (environ 6g, granulométrie 0,5<φ<2mm) est placée dans la cuillère elle-même maintenue à 
température ambiante et sous atmosphère inerte dans le sas d’alimentation. L’évolution de la 
température dans le lit de biomasse est mesurée en continu avec deux thermocouples de type K. Le 
réacteur est balayé en continu par un débit de N2 fixé à 41,7NL/h et est préchauffé à 500°C ou à 
600°C. Deux tests de fuite sont effectués avant chaque essai de pyrolyse: un test de fuite en débit et 
un test de fuite pour s’assurer qu’il n’y a plus d’oxygène dans le réacteur. Le premier test consiste à 
mesurer le débit volumique de N2, à vide, en aval de l’étage de condensation. Un débit inférieur à la 
valeur de consigne signale une fuite. Pour le second test, la teneur en O2 est mesurée en ligne par 
une µGC en court-circuitant le sac d’échantillonnage. Le test est validé lorsque la teneur en O2 est 
inférieure à 0,1%. Ensuite, le sac d’échantillonnage des gaz est purgé à l’aide d’une trompe à eau. 
Enfin, la tension de l’électrofiltre est ajustée à 10kV. L’essai de pyrolyse peut commencer lorsque les 
deux tests de fuite ont été effectués et que le réacteur, la résistance externe et le bain froid ont 
atteints leurs températures de consigne. 
Au début de l’essai de pyrolyse, le chronomètre est lancé et les gaz de pyrolyse sont envoyés vers le 
sac d’échantillonnage. Au bout de 30s, la nacelle contenant la biomasse est insérée vivement dans le 
réacteur. Les premières vapeurs de pyrolyse apparaissent une minute après l’insertion de la 
biomasse dans le réacteur. La majeure partie des vapeurs est piégée dans l’échangeur et le filtre 
électrostatique. Le piège à billes et le piège contenant du silicagel permettent de récupérer les 
molécules les plus volatiles (principalement de l’eau et de l’acide acétique…). Au bout de 6 minutes, il 
n’y a presque plus de vapeurs de pyrolyse. Après 12 minutes, la cuillère est retirée du réacteur et est 
Chapitre 2 Matériel et Méthodes 
61 
 
placée dans la chambre d’alimentation afin de refroidir le charbon sous atmosphère inerte. Le 
charbon est récupéré lorsque la température est proche de la température ambiante24. Il est ensuite 
pesé sur une balance précise à 1mg. Au bout de 16 minutes, le sac d’échantillonnage des gaz est 
refermé. Les gaz récupérés dans le sac d’échantillonnage sont envoyés vers la µGC afin de mesurer 
les teneurs en N2, en CO2, en CO, en H2, en CH4, en C2H4 et en C2H6 (au moins 5 répétitions). Le calcul 
de la masse de gaz est présenté dans la partie IV.3. 
Pour déterminer la masse d’huile de pyrolyse produite, tous les éléments de condensation sont pesés 
(sur une balance à 1mg) avant et après l’essai. Les bio-huiles condensés dans l’échangeur, le bicol ou 
le filtre électrostatique sont récupérées avec une quantité connue d’acétone avant d’être analysées. 
Le piège à billes et le piège à silicagel permettent de récupérer les vapeurs résiduelles qui sont 
principalement composées de molécules légères. En pratique, ces deux pièges permettent de 
récupérer moins de 15% des vapeurs de pyrolyse contre plus de 85% qui sont piégées dans le ballon 
bicol. Par conséquent, les analyses chimiques - GC-MS et Karl Fischer - sont effectuées sur les bio-
huiles récupérées dans le ballon bicol et sont supposées représentative de l’ensemble des bio-huiles. 
Les rendements sont calculés à partir des masses de biomasse, d’huile de pyrolyse, de charbon et de 
gaz. Les bio-huiles contiennent entre 20% et 25% d’eau [168], la partie restante constitue la fraction 
organique. Nous distinguons volontairement le rendement en eau et le rendement de la fraction 
organique qui est la fraction valorisable des bio-huiles.  
2. Réacteur à lit fluidisé 
Ce réacteur permet de convertir la biomasse en lit fluidisé sous atmosphère inerte à 500°C. Du sable 
est utilisé en tant que média fluidisant pour assurer les échanges thermiques avec la biomasse.  
a. Schéma et principe de fonctionnement 
Ce réacteur à lit fluidisé (figures 31 et 32) a été dimensionné et conçu au Cirad afin de convertir de la 
biomasse en bio-huiles en continu. Il s’agit d’un modèle réduit à une échelle 1/15 d’un autre réacteur 
de pyrolyse installé au Cirad [169]. Le réacteur est alimenté en biomasse par un système 
d’alimentation vibrant connecté à une vis sans fin (φ=12mm)  par l’intermédiaire d’un flexible. 
L’amplitude de la vibration est réglable afin d’ajuster le débit de biomasse. Le débit maximal est de 
80g/h. La vis sans fin est maintenue à faible température par l’intermédiaire d’une double enveloppe 
dans laquelle circule du liquide de refroidissement (éthylène glycol). Ce système empêche toute 
dégradation thermique de la biomasse en amont du réacteur. Un faible débit de gaz vecteur 
(≈0,1NL/min) balaye la vis sans fin afin d’éviter une remontée de vapeurs de pyrolyse dans le 
dispositif d’alimentation. Ce débit est faible afin de ne pas perturber l’hydrodynamique du lit fluidisé.  
Le réacteur de pyrolyse a été fabriqué en acier inoxydable25. Il est divisé en deux zones: la zone de 
préchauffage et la zone de pyrolyse. Ces deux zones sont séparées par un fritté en acier inoxydable. 
                                                          
 
24
 En présence de certains métaux, les charbons de pyrolyse ont un caractère pyrophorique. Un dispositif (non 
représenté sur le schéma) a donc été mis au point afin de maintenir les charbons pyrophoriques sous une 
atmosphère appauvrie en oxygène dès la sortie du réacteur. 
25
 Il s’agit d’un acier X12CrNiSi25-20 d’après norme européenne EN 10027. Il contient 0,12% de C, 25% de Cr, 
20% de Ni et des traces de Si. 
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La zone de préchauffage (φ=4cm et H=25cm) contient de la limaille métallique qui permet d’assurer 
de bons échanges thermiques pour chauffer le gaz vecteur. La zone de pyrolyse (φ=4cm et H=25cm) 
contient le lit de sable fluidisé par le gaz vecteur (N2). L’alimentation en biomasse avec la vis sans fin 
se fait à 10cm au-dessus du fritté. La granulométrie du sable impose la vitesse minimale de 
fluidisation du gaz vecteur. Elle a été estimée à 0,10m.s-1 pour une granulométrie fixée à [400µm - 
500µm]26. Cette valeur est en accord avec celle retenue par Papadikis et al. [55] qui évalue la vitesse 
minimale à 0,08m.s-1 pour une granulométrie de 440µm. Nous avons fixé la vitesse de fluidisation à 
0,18m.s-1 afin d’évacuer correctement les charbons produits au cours de la pyrolyse tout en limitant 
les pertes de sable. La zone de pyrolyse contient deux thermocouples (de type K) qui permettent de 
mesurer la température de réaction au fond du lit fluidisé et la température au niveau de l’interface 
sable/biomasse.  
En sortie du freeboard, les solides sont séparés des vapeurs par un cyclone (φ=2,5cm et H=5cm). Les 
particules solides (charbon + sable) sont récupérées dans un collecteur et les vapeurs sont envoyées 
dans un échangeur thermique. Le réacteur est isolé thermiquement et est chauffé par l’intermédiaire 
de trois résistances indépendantes qui permettent de réguler la température de la zone de 
préchauffe, de la zone de pyrolyse et de la zone de désengagement (freeboard et cyclone). Une 
quatrième résistance permet de maintenir la zone entre la sortie du cyclone et le condenseur à une 
température élevée (T=430°C) pour éviter une condensation prématurée des vapeurs. Cette zone est 
isolée avec de la laine de verre. Le temps de séjour des vapeurs est estimé à 0,7s (voir calcul dans 
l’annexe D). 
L’étage de condensation a été optimisé afin de maximiser la condensation des vapeurs de pyrolyse. 
Les différentes configurations qui ont été testées sont présentées dans l’annexe E. Nous avons utilisé 
un étage de condensation composé d’un échangeur contre-courant à enveloppe externe et d’un filtre 
électrostatique. Les bio-huiles sont récupérées dans un collecteur commun. L’échangeur (φ=2,2cm et 
H=34cm) a été fabriqué en acier inoxydable en raison des gradients thermiques très importants entre 
la sortie du réacteur et l’entrée de l’échangeur (≈200°C/cm selon l’axe du débit de vapeurs). 
L’échangeur thermique a été dimensionné pour abaisser la température des vapeurs de pyrolyse à la 
température ambiante. La circulation et la régulation de la température du liquide de 
refroidissement est assurée par un groupe froid Polystat R4/37/8662R (Pth(0°C) = 0,39kW). Le filtre 
électrostatique est constitué d’un tube en verre (φ=4,5cm et h=30cm) contenant une cathode 
centrée au milieu d’une anode tubulaire branchée à un générateur de tension Glassman High Voltage 
délivrant une tension de 30kV. La différence de potentiel entre la cathode et l’anode permet de 
piéger les aérosols générés pendant la pyrolyse par effet Corona. L’échangeur et le filtre 
électrostatique permettent de récupérer plus de 70% des vapeurs de pyrolyse. Pour récupérer les 
vapeurs résiduelles, la sortie du filtre électrostatique est reliée à un piège rempli de billes de verre et 
de silicagel et maintenu dans un bain contenant du liquide de refroidissement (Groupe froid : 
polystat 37, Fisher Scientific). Un plongeur force les vapeurs résiduelles à traverser ce lit. Les vapeurs 
résiduelles se condensent sur les billes de verre ou sont adsorbées sur le silicagel. Les gaz sont 
finalement analysés en ligne avec une µGC (Varian CP-4900) et un analyseur de gaz de combustion 
(Testo 350) placés en dérivation. 
                                                          
 
26
 La vitesse minimale de fluidisation dépend du diamètre et de la densité apparente du sable et de la 
biomasse, des proportions de mélange ainsi que de la densité et de la viscosité du gaz vecteur. 
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Figure 31 Schéma du réacteur de pyrolyse à lit fluidisé 
 
Figure 32 Montage expérimental du réacteur de pyrolyse à lit fluidisé 
Les caractéristiques des réacteurs de pyrolyse à lit fluidisé et à lit fixe sont comparées dans l’annexe 
F. 
Système d’alimentation 
vibrant 
 
Réacteur de pyrolyse 
Echangeur 
Filtre électrostatique 
 
Collecteur bio-huiles 
Collecteur charbon 
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b. Protocole expérimental 
La biomasse est séchée au moins 24h à 105°C avant chaque essai. La granulométrie de la biomasse 
(200<φ<500µm) est du même ordre de grandeur que celle du sable (400<φ<500µm) pour ne pas 
perturber les écoulements dans le lit fluidisé. La biomasse est pesée avant d’être placée dans le 
système d’alimentation. Le sable est inséré dans le réacteur à froid. La hauteur nominale du lit au 
repos est de 10cm ce qui correspond à 182g de sable. Certains essais de pyrolyse ont été effectué 
avec un demi lit de sable afin d’étudier l’influence de la hauteur du lit sur les rendements de 
pyrolyse. Les éléments de condensation (échangeur, filtre électrostatique, piège silicagel…) ainsi que 
les collecteurs sont pesés avant d’être montés sur le réacteur. Le réacteur est préchauffé et est 
inerté par le gaz vecteur (N2). Le débit de gaz vecteur est de 4,7NL/min à 500°C et de 4,2NL/min à 
600°C ce qui correspond à une vitesse de fluidisation de 0,18m.s-1. Cette vitesse a été déterminée 
expérimentalement, pour assurer la fluidisation du lit et l’évacuation des charbons tout en 
minimisant les pertes de sable dans le cyclone. La température du liquide de refroidissement est 
fixée à 0°C. Lorsque la température du réacteur est stable, un test de fuite est effectué pour s’assurer 
que la teneur en O2 dans le réacteur est inférieure à 0,1%.Avant d’alimenter le réacteur avec la 
biomasse, la tension du filtre électrostatique est ajustée à 10kV. Pour une efficacité optimale, le 
courant dans le filtre électrostatique doit être nul. Un courant non nul traduit la présence d’arcs 
électriques dans l’électrofiltre. 
Au début de l’essai, le système d’alimentation vibrant et la vis sans fin sont mis en marche. Le débit 
de gaz vecteur et les températures dans le lit  fluidisé (2 thermocouples) et dans la zone de 
préchauffe sont enregistrées par l’intermédiaire d’un logiciel d’acquisition. La composition en gaz est 
mesurée en ligne avec une µGC (Varian CP-4900) et un analyseur de gaz de combustion (Testo 350). 
A la fin de l’essai, les éléments de condensation, les collecteurs et le lit de sable sont récupérés et 
pesés sur une balance précise à 0,1g afin de calculer les masses de charbon et de bio-huile. Le calcul 
de la masse de gaz produite au cours de la pyrolyse est présenté au paragraphe IV.3.  
Comme pour le calcul des rendements sur le réacteur tubulaire à lit fixe nous distinguons l’eau et la 
fraction organique qui est la fraction valorisable des bio-huiles. La teneur en eau est mesurée par 
titration Karl-Fischer de l'huile récupérée dans le collecteur. Le collecteur permet de récupérer 
environ 60% des bio-huiles. Nous faisons l'hypothèse que cette fraction est représentative de 
l'ensemble des bio-huiles. En conséquence, la teneur en eau des bio-huiles est supposée égale à la 
teneur en eau des huiles récupérées dans le collecteur. De même les teneurs en molécules 
organiques - mesurées par GC-MS - ainsi que les teneurs élémentaires en carbone, hydrogène et 
oxygène sont uniquement mesurées sur la fraction récupérée dans le collecteur et extrapolée à 
l'ensemble des bio-huiles produites.  
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c. Couplage d’un lit fixe catalytique au réacteur de pyrolyse à lit fluidisé 
Afin de convertir les vapeurs de pyrolyse générées dans le lit fluidisé, un réacteur catalytique à lit fixe 
(φ=4cm, L=25cm) est placé entre la sortie du cyclone et l’entrée de l’échangeur (figure 33). Le 
catalyseur est maintenu dans le réacteur à l’aide d’une grille en acier inoxydable située en sortie du 
réacteur. Le réacteur est isolé thermiquement et est chauffé à l’aide d’une résistance électrique. Un 
thermocouple de régulation est placé directement dans le lit de catalyseur. Le protocole 
expérimental est identique à celui décrit dans le paragraphe II.1.b. Une fois que le test de fuite a été 
validé, le réacteur catalytique est chauffé à 400°C. Il est maintenu à cette température au moins 1h 
sous atmosphère inerte. Ceci permet d’activer le catalyseur et de s’assurer que la température est 
homogène dans le lit. Au bout d’une heure, le réacteur est alimenté en biomasse et les vapeurs sont 
converties dans le réacteur catalytique. A la fin de la pyrolyse, le gain de masse du lit catalytique est 
déterminé par différence de pesée. Le catalyseur est récupéré pour être analysé.  
 
 
Figure 33 Couplage du réacteur de pyrolyse à lit fluidisé avec le réacteur catalytique (lit fixe) 
 
 
 
 
 
 
 
66 
 
3. Analyse thermogravimétrique 
L’analyse thermogravimétrique est utilisée pour suivre la perte de masse d’un échantillon en fonction 
de la température sous atmosphère inerte. Les analyses thermogravimétriques ont été effectuées 
sur un appareil Setsys Evolution 16 (Marque Setaram) présenté sur la figure 34. 
 
Figure 34 Schéma de l'analyseur thermogravimétrique 
La biomasse est séchée une nuit à l’étuve ventilée à 105°C chaque essai. Environ 165mg de biomasse 
est placée dans un creuset en alumine suspendu à une balance à fléau précise à 10-6g. Afin d’inerter 
le réacteur, un vide primaire est appliqué puis l’installation est parcourue par un débit de 20mL/min 
de N2. Les gaz sont analysés avec une µGC placée en sortie du réacteur. Un test de fuite est effectué 
avant chaque essai pour s’assurer que l’atmosphère ne contient plus d’O2. La teneur minimale en O2 
acceptable dans le réacteur a été fixée à 0,1%mol. L’échantillon est soumis à un palier à 105°C de 
20min afin de s’assurer que l’échantillon n’a pas repris d’humidité. Puis, la température augmente de 
105°C à 700°C avec une vitesse de chauffe de 10°C/min. Après un palier de 6min à 700°C, la 
température diminue rapidement jusqu’à atteindre la température ambiante. La masse de 
l’échantillon est enregistrée avec un intervalle de temps de 1s. Les vapeurs ne peuvent pas être 
récupérées, elles se condensent dans la zone basse du réacteur. 
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III. Conversion de molécules modèles sur lit fixe catalytique 
Dans cette partie, nous présentons les deux réacteurs qui ont été utilisés pour convertir l’acide 
acétique et le guaiacol. L’étude de la conversion catalytique de ces deux molécules modèles a été 
effectuée à l’IRCELyon. L’acide acétique est l’une des molécules principales des vapeurs de pyrolyse, 
il est principalement issu de la dégradation des hémicelluloses [26]. Le guaiacol est présent en 
quantités plus faibles, cependant, il permet d’étudier l’influence du catalyseur sur les produits de 
dégradation de la lignine.  
1. Schéma et principe de fonctionnement 
La conversion à lieu à pression atmosphérique, sous atmosphère inerte et à des températures 
comprises entre 350°C et 450°C. Les catalyseurs ont été broyés finement et tamisés entre 100µm et 
180µm afin de limiter les phénomènes de résistance aux transferts qui réduisent l'activité catalytique 
du catalyseur. Le principe de fonctionnement de ces deux réacteurs est identique. Dans un premier 
temps, les vapeurs d’acide acétique ou de guaiacol sont générées dans un saturateur maintenu à 
température constante (figures 35 et 36). Le gaz vecteur passe dans le saturateur pour entrainer une 
faible pression partielle dans le réacteur préchauffé à la température de réaction souhaitée. Le 
réacteur est un tube en U contenant un fritté sur lequel est déposé le catalyseur. Il est chauffé par 
l’intermédiaire d’un four tubulaire amovible. La température est régulée au niveau du lit catalytique 
avec un thermocouple placé dans un doigt de gant. Les vannes et les raccords reliant le saturateur au 
réacteur sont maintenus à une température supérieure à la température du saturateur pour éviter 
que le réactif ne condense. 
Les produits de la catalyse sont analysés en ligne (en phase gazeuse) avec un chromatographe 
(Agilent 4890 pour le banc acide acétique et Agilent 5890 pour le banc guaiacol) couplé avec un 
détecteur FID. L’injection des produits dans le chromatographe à lieu toutes les 45 minutes.  
 
Figure 35 Schéma des dispositifs expérimentaux permettant de convertir l'acide acétique et le guaiacol sur un lit fixe 
catalytique. Le principe de fonctionnement des deux dispositifs est similaire. 
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Figure 36 Réacteur catalytique en U utilisé pour convertir les vapeurs d'acide acétique. Les deux flèches représentent les 
débits entrant et sortant. 
Les paramètres opératoires sont détaillés dans le tableau 5. 
Banc d’essai Acide acétique Guaiacol 
Température du saturateur (°C) 40 60 
Gaz vecteur Ar N2 
Débit de gaz vecteur  (mL/min) 60 28 
Pression partielle à la température du saturateur (Pa) 4650 666 
Débit molécule modèle (µmol/s) 1,9 0,11 
Masse de catalyseur (mg) 50 150 
WHSV27 (h-1) 8,1 0,3 
Température du réacteur (°C) [350 - 450] 400 
Tableau 5 Paramètres opératoires mis en œuvre sur les dispositifs expérimentaux de conversion de l'acide acétique et du 
guaiacol 
2. Protocole expérimental 
Le protocole expérimental des deux bancs d’essais est identique. Le guaiacol ou l’acide acétique 
(Sigma Aldrich, pureté>99%) sont placés dans le saturateur. Le gaz vecteur balaye en continu 
l’installation. Le catalyseur est pesé avant d’être placé dans le réacteur, préalablement lavé et séché. 
Un test de fuite est effectué pour s’assurer que le réacteur est relié à l’installation de manière 
étanche. Le réacteur est préchauffé à la température de réaction souhaitée pendant au moins une 
heure afin d’activer le catalyseur. Pour s’assurer que le saturateur génère un débit constant d’acide 
acétique ou de guaiacol, le réacteur est court-circuité à l’aide des vannes 3 voies et les vapeurs sont 
injectées dans le chromatographe en phase gazeuse. Lorsque le débit d’acide acétique ou de guaiacol 
est stable – c’est-à-dire lorsque l’aire du pic correspondant ne varie plus – la conversion peut 
commencer. Les vapeurs d’acide acétique et de guaiacol sont envoyées dans le réacteur catalytique 
et les produits sont injectés dans le chromatographe. Les produits sont identifiés à partir de leurs 
                                                          
 
27
 Le WHSV (Wheight Hourly Space Velocity ou Vitesse Spatiale Horaire Massique) est défini comme le rapport 
entre le débit massique de réactifs à traiter sur la masse du lit de catalyseurs. Il est exprimé en h
-1
. 
Tube en U (quartz) 
Thermocouple 
Catalyseur 
Fritté 
Four tubulaire amovible 
Chapitre 2 Matériel et Méthodes 
69 
 
temps de rétention sur les chromatogrammes obtenus. Ils sont ensuite récupérés dans le condenseur 
et analysés en GCxGC-MS. 
Le taux de conversion de l’acide acétique ou du guaiacol est calculé à partir de l’équation 4 :  
𝐶𝑅(𝑡) = 1 −
𝐴𝑅(𝑡)
𝐴𝑅 ,𝑟é𝑓
           
Équation 4 Calcul du taux de conversion d’un réactif R (acide acétique ou guaiacol) 
Avec CR(t) le taux de conversion du réactif R à un instant (t), AR(t) l’aire à un instant t et AR,réf la 
moyenne des aires lorsque le réacteur est court-circuité et que le débit généré par le saturateur et 
stable. L’indice R est utilisé pour les réactifs (acide acétique ou guaiacol). L’indice P est utilisé pour les 
produits de conversion. 
Pour effectuer le calcul des sélectivités, nous supposons que les facteurs de réponses des pics des 
produits formés sont égaux. Cette hypothèse est justifiée par le fait que les produits de conversion 
des deux molécules modèles étudiées possèdent un nombre d’atomes de carbone proche  
respectivement de l’acide acétique et du guaiacol [170]. Les sélectivités sont calculées à partir de 
l’équation 5 : 
𝑆𝑃(𝑡) =
𝐴𝑃(𝑡)
𝐴𝑅(𝑡)
=
𝐴𝑃(𝑡)
𝐴𝑅,   𝑟é𝑓×𝐶𝑅(𝑡)
          
Équation 5 Calcul de la sélectivité envers un produit P lors de la conversion d’un réactif R 
Avec SP(t) la sélectivité envers le produit P à un instant t.  
IV. Caractérisation de la biomasse et des produits de pyrolyse 
Nous présentons dans cette partie les différentes techniques analytiques mise en œuvre pour 
caractériser la biomasse et les produits de pyrolyse. 
1. Caractérisation des solides : biomasse et charbon 
a. Analyse élémentaire 
L’analyse élémentaire permet de mesurer la teneur en carbone, en azote et en hydrogène dans des 
échantillons liquides ou solides. Le protocole expérimental suivant est basé sur les normes ASTM 
D537 et XP CENTS 15104. L’échantillon est pesé (50 – 100mg) et encapsulé dans une feuille d’étain 
avant d’être placé dans un tube de combustion chauffé à 960°C et balayé par un flux d’O2. Les 
produits de combustion sont envoyés dans un tube de réduction chauffé à 830°C. Ce tube contient 
un catalyseur à base de tungstène qui permet la réduction des NOx en N2. L’excès d’O2 est piégé sur 
du cuivre. En sortie du tube de réduction, le CO2 et l’H2O sont adsorbés sur un tamis tandis que le N2 
est quantifié à l’aide d’un détecteur à conductivité thermique. Le tamis moléculaire est chauffé 
progressivement pour permettre la désorption sélective du CO2 et de l’H2O qui sont à leur tour 
quantifiés sur le détecteur. Les teneurs en carbone, azote et hydrogène sont déterminées par calcul. 
Les teneurs en oxygène sont calculés par différence après soustraction éventuelle de la teneur en 
cendres de l’échantillon. L’erreur commise sur la mesure des teneurs en carbone, azote et hydrogène 
est respectivement de 0,1% ; 0,1% et 0,05%. 
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La composition élémentaire de l’eucalyptus camaldulensis est : C 47,9% ; O 45,7% ; H 6,1% et N 0,3%. 
Ces données permettent de remonter à sa formule brute : C10H15O7 en négligeant la teneur en azote 
dans la biomasse. 
b. Dosage des macromolécules 
Le protocole permettant le dosage de la cellulose, de la lignine et de l’hémicellulose a été décrit par 
Collard [26]. Dans un premier temps, les extractibles sont retirés de la biomasse par extraction avec 
un mélange toluène/éthanol (2 :1). Après filtration sur Büchner et séchage à l’étuve, la teneur en 
extractibles est déterminée par différence de pesée avant et après l’extraction. La biomasse ainsi 
débarrassée de ses extractibles est ensuite utilisée pour déterminer les teneurs des autres 
macromolécules. Afin de déterminer la teneur en hémicellulose, la biomasse sans extractibles est 
placée dans une solution de soude (à 20g/L), maintenue à ébullition pendant 3,5h avec un dispositif 
de chauffage à reflux. La biomasse est ensuite lavée à l’eau distillée et séchée à l’étuve à 105°C. Etant 
donné que ce traitement permet de dissoudre uniquement l’hémicellulose, sa teneur est déterminée 
par différence de pesée.De manière similaire, la teneur en lignine est déterminée, par dissolution de 
l’holocellulose, en laissant la biomasse sans extractibles dans de l’acide sulfurique à 72% pendant 24h 
à 10°C. Après lavage à l’eau distillée et séchage à l’étuve, la teneur en lignine est déterminée par 
différence de pesée. Finalement, la teneur en cellulose est déterminée par calcul à partir des teneurs 
en extractibles, en hémicellulose et en lignine. 
Après dosage, l’Eucalyptus Camaldulensis contient 32% de cellulose, 31% d’hémicellulose, 32% de 
lignine et 4% d’extractibles. A titre comparatif, Ona et al. [171] estiment la teneur en lignine de 
l’Eucalyptus Camaldulsensis à 24% et Collard [26] a mesuré une teneur de 36%. Ces écarts 
significatifs peuvent s’expliquer par la forte variabilité de la teneur en lignine en fonction de la 
hauteur de prélèvement de l’échantillon et de l’âge de l’arbre. 
c. Dosage des métaux, des alcalins et des alcalino-terreux 
Le dosage des inorganiques a été effectué par le laboratoire SADEF (alcalins, alcalino-terreux et 
métaux de transition) et par le SCA-CNRS (cérium). Les inorganiques ont été dosés en ICP-MS (SADEF) 
ou ICP-AES (SCA-CNRS) après une minéralisation par voie humide. Le protocole de minéralisation est 
encadré par la norme NF EN 13650. L’échantillon (environ 500mg) est broyé finement avant d’être 
immergé dans l’eau régale (ratio volumique HCl/HNO3 14 : 5) portée à ébullition pendant 3h afin de 
solubiliser les inorganiques. La solution est filtrée et diluée avant d’être analysée en ICP. 
d. Teneur en cendres 
La teneur en cendres dans les échantillons de biomasse ou de charbon est déterminée par différence 
de pesée après combustion complète de l’échantillon dans des capsules en céramique. Le protocole 
expérimental mis en œuvre est encadré par la norme XP CENTS 15148, relative aux biocombustibles 
solides. Le four est programmé de la manière suivante : montée en température jusqu’à 250°C en 
50min, palier d’une heure à 250°C, montée en température jusqu’à 550°C en 1h puis palier de 6h à 
550°C. Le taux de cendres de l'eucalyptus camaldulensis est de 0,75%. 
Pour les échantillons de biomasse imprégnés, la teneur en alcalins et alcalino-terreux est négligeable. 
Dans ce cas, nous avons montré expérimentalement qu’une mesure du taux de cendres permettait 
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d’estimer la teneur du métal imprégné, avec une erreur relative de +/-15% par rapport au mesures 
ICP-MS, en effectuant une correction sur le degré d’oxydation des cendres (figure 37). 
 
Figure 37 Comparaison des teneurs molaires de biomasse imprégnée déterminées par ICP-MS (voie humide) et à partir 
des taux de cendres. Les trois échantillons de biomasse contiennent du manganèse (MnA) ou du cérium (CeA et CeB). 
e. Microscopie électronique : STEM, TEM et HRTEM 
Les charbons obtenus par pyrolyse de biomasse imprégnée et les charbons imprégnés Norit ont été 
analysés par microscopie électronique afin de visualiser les particules métalliques générés au cours 
de la pyrolyse ou de la carbonisation. Les caractéristiques des trois microscopes utilisés sont 
rassemblées dans le tableau 6. Les échantillons de charbon ont été broyés, mis en suspension dans 
l’éthanol et déposés sur une grille de cuivre. Pour les observations avec le microscope TEM JEOL 
1200 EXII, la poudre de charbon a été coulée dans de la résine puis la résine a subi une coupe avec un 
ultramicrotome (épaisseur de la coupe : 70nm). Le microscope HRTEM JEOL 2010 (figure 38) est 
couplé à un analyseur EDX (ISIS Oxford Instruments) afin de déterminer la composition élémentaire 
des zones observées. 
Type de microscope Modèle Localisation 
Tension 
d’accélération 
maximale (kV) 
Résolution 
(nm) 
Couplage 
EDX 
STEM Hitachi S-4800 IEM 30 1,5 Non 
TEM JEOL 1200 EXII UM2 120 0,4 Non 
HRTEM JEOL 2010 IRCELyon 200 0,19 Oui 
Tableau 6 Liste des trois microscopes électroniques utilisés pour étudier la structure microscopique des échantillons. 
STEM : Microscope électronique à balayage par transmission, TEM : Microscopie électronique en transmission et 
HRTEM : Microscopie électronique en transmission à haute résolution 
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Figure 38 Microscope électronique à transmission JEOL 2012 couplé à un détecteur EDX (IRCELyon) 
f. Caractérisation aux rayons X : DRX et XPS 
Les charbons ont été caractérisés par spectrométrie des photoélectrons X (XPS) et par diffraction des 
rayons X (DRX). Les analyses XPS ont été effectuées par le laboratoire LCPME (Université de Lorraine) 
avec un spectromètre Kratos Ultra DLD et une source de rayons X monochromatisée sur la raie Kα de 
l’aluminium (EKα, Al = 1486,6eV). La surface analysée est de 700 x 300 µm. Les analyses DRX ont été 
effectuées à l’IEM et à l’IRCELyon sur des diffractomètres : Philips X’Pert Pro et Bruker D8 Advance 
A25. Dans les deux cas, la source monochromatique est la composante Kα du cuivre (EKα, Cu = 
8050,9eV). Le pas de rotation de l’angle 2θ a été réduit sur les échantillons contenant du fer et du 
manganèse afin de limiter le phénomène de fluorescence et d’obtenir un diffractogramme de 
meilleur qualité. 
g. Mesure de la porosité et de la surface spécifique 
La porosité et la surface spécifique des charbons ont été déterminées à partir des isothermes 
d’adsorption/désorption de l’azote obtenus à partir d’un analyseur Micrometrics ASAP 2010. Les 
échantillons ont été préalablement désorbés sous vide à une température d’environ 300°C afin de 
retirer les molécules organiques piégées au cours de la pyrolyse. Dans le cas d’échantillons 
microporeux, les isothermes ont été obtenus en balayant une large gamme de pressions relatives : 
de 1 à 5.10-6. La surface spécifique a été calculée à partir de la théorie développée par Brunauer, 
Emmett et Teller [172]. La taille des pores a été estimée à partir de la méthode MP de Brunauer 
(Modeless-Pore shape method) qui permet de déterminer la distribution des rayons hydrauliques rH. 
Le rayon hydraulique est le rapport du volume poreux Vp par la surface spécifique S0 (rH=Vp/S0).  La 
largeur d'un pore est égale à deux fois le rayon hydraulique rH multiplié par un facteur de forme qui 
vaut 1 ; 1,4 ; 2 et 3 respectivement pour les pores en fente, les pores entre des sphères empilées de 
façon non ordonnée, les pores  cylindriques et les pores sphériques. Les pores des charbons actifs 
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peuvent être assimilés à des pores en fentes [80] car ils correspondent à l’espace entre deux feuillets 
de graphite. 
2. Analyse des bio-huiles 
Nous détaillons dans ce paragraphe les analyses effectuées sur les bio-huiles. Après chaque essai, les 
bio-huiles sont stockés à 5°C dans des flacons étanches pour limiter les réactions de vieillissement 
[173]. 
a. Quantification et identification des espèces par GC-MS 
Les bio-huiles sont analysées sur un chromatographe en phase gazeuse (GC Agilent Technologies 
6890) couplée à un détecteur MS (MSAgilent Technologies 5975) présenté sur la figure 39. Les pics 
des chromatogrammes sont identifiés en comparant les spectres à la base de données NIST 2011. Les 
principales molécules présentes dans les bio-huiles ont été injectées à des concentrations connues 
pour construire des courbes d’étalonnage.  
Pour préparer les échantillons, une masse connue d’huile de pyrolyse est diluée dans 10mL 
d’acétone avant d’être filtrée sur un filtre en nylon de 0,45µm. 1mL de cette solution est prélevée 
dans un vial (flacon d’échantillonnage) et est mélangée à 100µL d’une solution contenant une 
quantité connue de quatre étalons internes deutérés : l’acide acétique D4, le phénol D6, le toluène 
D8 et le phénanthrene D10. Les vials sont placés sur un porte-échantillon avant d’être injectés dans 
la colonne faiblement polaire (Agilent DB-1701, L=60m, φ=0,25mm et ef=0,25µm, 14% 
cyanopropylphényl et 86% diméthylpolysiloxanne) avec une pipette de 10µL. Après injection, la 
colonne est chauffée progressivement jusqu’à 270°C selon un programme préétabli selon le mode 
d’injection (split ou splitless) et la migration des espèces est assurée par un débit constant d’hélium 
(débit = 1,9mL/min). Ces deux modes d’injections ont été mis en place pour quantifier les espèces 
légères (mode split, ratio 1 : 10) et les espèces lourdes (mode splitless) [169]. Suite à l’injection, les 
aires des pics des espèces étalonnées sont déterminées sur les chromatogrammes affichés en mode 
SIM à partir de l’ion majoritaire de l’espèce considérée. L’ajout des étalons internes permet de 
s’affranchir de l’erreur de volume commise lors de l’injection. Les concentrations des composés sont 
calculées - après intégration des pics correspondants – à partir de l’équation 6 :  
𝐴𝑐𝑜𝑚𝑝𝑜𝑠é,𝑖
𝐴é𝑡𝑎𝑙𝑜𝑛 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑒,𝑗
= 𝑎𝐺𝐶−𝑀𝑆,𝑖 ×
𝑐𝑐𝑜𝑚𝑝𝑜𝑠é,𝑖
𝑐é𝑡𝑎𝑙𝑜𝑛 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑒,𝑗
+ 𝑏𝐺𝐶−𝑀𝑆,𝑖        
Équation 6 Calcul de la concentration d’un composé i à partir de l’aire du composé i et de l’étalon interne j. Les 
coefficients aGC-MS et bGC-MS sont déterminés par  étalonnage 
Avec aGC-MS,i et bC-MS,i les coefficients des droites de calibration de l’espèce i et c la concentration 
massique (en mg/g d’huile) du composé i ou de l’étalon interne j. 
Parmi toutes ces espèces analysables en chromatographie en phase gazeuse, nous distinguerons les 
espèces identifiées (spectre28 référencé dans la NIST 2011), les espèces quantifiées (molécules dont 
les courbes de calibration ont été établies) et les espèces non identifiées (spectre non référencé ou 
                                                          
 
28
 Dans ce cas, il est nécessaire d’afficher le chromatogramme en mode SCAN puisque celui-ci permet, 
contrairement au mode SIM, de montrer l’intégralité du spectre MS de l’espèce à identifier. 
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faible coefficient de corrélation). Il est à noter que certaines molécules - les oligosaccharides et 
autres molécules à masse molaire élevées - ne sont pas analysables en chromatographie en phase 
gazeuse [65]. La masse molaire maximale des espèces identifiées en GC-MS est d’environ 200g/mol. 
Un exemple de chromatogramme est présenté sur la figure 40. La liste des molécules quantifiées 
présentes dans les bio-huiles est donnée dans le tableau 7. La présence de ces molécules dans les 
bio-huiles a été validée par de nombreux auteurs [60, 63, 141, 174, 175]. Le LAC n’est pas référencé 
dans la NIST 2011, cependant, le spectre MS obtenu correspond parfaitement au spectre publié par 
Fabbri et al. [175]. 
 
Figure 39 Chromatographe en phase gazeuse couplé à un détecteur de masse (GC-MS) 
 
Figure 40 Exemple de chromatogramme d'une huile de pyrolyse obtenue à partir de biomasse imprégnée avec du nitrate 
de zinc sur le réacteur tubulaire à lit fixe. Le pic de solvant (acétone) a été coupé (t<7min). 
  
Injecteur 
Porte-échantillon 
 
Détecteur MS 
Chromatographe GC 
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CAS Molécules N° Pic 
 Anhydrosaccharides  
498-07-7 1,6-Anhydro-β-D-glucopyranose (Levoglucosan) 1 
113781-13-8 1-Hydroxy, (1R)-3,6-dioxabicyclo[3.2.1]octan-2-one (LAC) 2 
4451-30-3 1,4:3,6-Dianhydro-α-D-glucopyranose (DGP) 3 
 Aldéhydes, cétones, acides carboxyliques et alcools  
67-56-1 Méthanol - 
50-00-0 Formaldéhyde - 
75-07-0 Acétaldéhyde - 
141-46-8 Glycolaldéhyde (hydroxyacétaldehyde) 4 
116-09-6 1-hydroxy-2-propanone 5 
5077-67-8 1-hydroxy-2-butanone - 
592-20-1 1-acetyloxy-2-propanone - 
64-18-6 Acide formique - 
64-19-7 Acide acétique 7 
79-09-4 Acide propionique - 
930-30-3 2-cyclopenten-1-one - 
2758-18-1 3-methyl-2-cyclopenten-1-one - 
10493-98-8 2-hydroxy-2-cyclopenten-1-one - 
765-70-8 3-methyl-1,2-cyclopentanedione 6 
 Furanes  
98-01-1 Furfural 8 
620-02-0 5-methylfurfural 9 
67-47-0 5-hydroxymethylfurfural 10 
98-00-0 Alcool furfurylique (2-furanmethanol) - 
 Phénols, guaiacols et syringols  
108-95-2 Phénol 11 
95-48-7, 106-44-5 et 
108-39-4 
o-crésol, m-crésol et p-crésol - 
95-65-8 et 105-67-9 3,4-diméthylphénol et 2,4-diméthylphénol - 
123-31-9 Hydroquinone (4-hydroxyphénol) - 
90-05-1 Guaiacol 12 
93-51-6 4-methylguaiacol - 
2785-89-9 4-ethylguaiacol - 
7786-61-0 4-vinylguaiacol (2-methoxy-4-vinylphenol) - 
97-53-0 et 97-54-1 4-allylguaiacol (eugénol) et 4-propenylguaiacol (isoeugénol) - 
91-10-1 Syringol 13 
Tableau 7 Liste des principales molécules quantifiées en GC-MS. Le numéro de pic correspond au chromatogramme 
présenté sur la figure 40. 
b. Identification des pics coélués en GCxGC-MS 
Les analyses GC-MS permettent d’identifier un grand nombre de composés dans les huiles de 
pyrolyse, cependant il arrive que certaines molécules aient des temps de rétention très proches ce 
qui rend leur distinction difficile en GC-MS. Deux méthodes peuvent être mise en œuvre pour 
analyser des bio-huiles d’une telle complexité : l’utilisation d’un logiciel de déconvolution ou 
l’injection de l’échantillon dans un chromatographe contenant deux colonnes de polarités différentes 
(CGxGC). Ce paragraphe traitera de la deuxième méthode. 
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Le chromatographe (Agilent 6890N) est équipé d’un jeu de deux colonnes de polarités différentes 
installées en série et séparées par une troisième colonne courte de type silice fondue (φ=0,25mm et 
L=1m), aussi appelée modulateur. Dans un 1er temps, l’échantillon injecté migre dans la 1ère colonne 
moyennement polaire (Agilent VF 1701, φ=0,25mm, L=30m et ef=0,25µm). En sortie de cette colonne 
les espèces sont condensées dans le modulateur soumis à un jet d’azote liquide pendant 12s. Au 
bout de 12s, le modulateur est chauffé rapidement à 280°C afin de re-vaporiser les espèces 
condensées et de les injecter dans la 2ème colonne polaire (DB1, φ=0,1mm, L=2m et ef=0,1µm). Le 
modulateur permet d’alterner les cycles de condensation/vaporisation afin de temporiser l’injection 
dans la 2ème colonne. Enfin, les espèces sont analysées à l’aide d’un détecteur MS (Agilent 5975B). Un 
chromatogramme 2D est présenté sur la figure 41. Sur un chromatogramme 1D les deux espèces 
entourées en pointillées rouge seraient coéluées. 
 
Figure 41 Chromatogramme 2D obtenu en GCxGC-MS en injectant de l’huile de pyrolyse issue du réacteur à lit fluidisé. Le 
méthoxyeugénol et le lévoglucosan sont séparés par la deuxième colonne polaire. Sur un chromatogramme 1D, le 
méthoxyeugénol et le lévoglucosan sont coéluées. 
c. Détermination de la teneur en eau par titration Karl Fischer 
La teneur en eau dans un échantillon de bio-huile est mesurée par titration Karl Fischer sur titrateur 
Mettler Toledo V20 (figure 42). Cette méthode est basée sur la réaction d’oxydation du dioxyde de 
soufre par l’iode en présence d’eau (équation 7).  
𝐼2 + 𝑆𝑂2 + 2𝐻2𝑂 → 2𝐻𝐼 + 𝐻2𝑆𝑂4          
Équation 7 Equation chimique du dosage de l’eau par la méthode de Karl Fischer 
Le dosage s’effectue dans une cellule préalablement remplie de solvant (méthanol). Dans un premier 
temps, l’échantillon de bio-huile est injecté dans la cellule. Puis la teneur en eau est dosée avec un 
titrant contenant les réactifs  fourni par Sigma Aldrich (Méthanal composite). L’évolution de la 
réaction est suivie par la mesure du potentiel de la solution avec une électrode au platine. Lorsque la 
réaction est totale (Potentiel de l’électrode < 100mV), la masse d’eau contenue dans l’échantillon est 
calculée à partir du volume de titrant injecté. 
L’erreur relative a été déterminée expérimentalement sur des échantillons de bio-huile, elle a été 
estimée à +/-1,5%. 
Méthoxyeugénol 
Lévoglucosan 
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Figure 42 Titrateur Karl Fischer permettant de doser la teneur en eau des bio-huiles 
d. Détermination du PCI 
Le PCI est obtenu à partir du PCS, lui-même déterminé après combustion complète des échantillons 
sur un Calorimètre Parr 6200. L’échantillon d’huile est pesé (mbio-huile ≈ 0,8g) et est ensuite placé dans 
une gélule en gélatine ayant une chaleur de combustion connue (PCIgélatine = 18,3MJ/kg). La gélule est 
insérée dans la bombe calorimétrique puis celle-ci est remplie sous forte pression de dioxygène (PO2 
= 27 bar) afin d’assurer une combustion complète. La bombe calorimétrique est placée dans un bac 
contenant 2000g +/- 0,1g d’eau distillée à 21°C +/- 1°C. La température dans le bac d’eau est 
mesurée à l’aide d’un thermocouple précis à 0,1°C. La combustion est amorcée par un fil d’allumage 
à base de platine. Le PCS est calculé à partir de l’écart de température mesuré par le thermocouple 
en tenant compte de la masse de bio-huile après correction de l’énergie apportée par le fil 
d’allumage et par la gélule. 
Le PCS de la fraction organique est calculé à partir de l’équation 8 : 
𝑃𝐶𝑆𝑜𝑟𝑔𝑎 =
𝑃𝐶𝑆𝑏𝑖𝑜−ℎ𝑢𝑖𝑙𝑒
1−𝑥𝑒𝑎𝑢
           
Équation 8 Calcul du PCS de la fraction organique liquide connaissant la teneur en eau de l’huile 
Avec xeau la teneur en eau dans l’huile de pyrolyse mesurée par titration Karl Fischer. 
Le PCI est calculé à partir du PCS (équation 9) : 
𝑃𝐶𝑆𝑜𝑟𝑔𝑎 = 𝑃𝐶𝐼𝑜𝑟𝑔𝑎 +
𝑚𝐻2𝑂,𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑜𝑛
𝑚𝑜𝑟𝑔𝑎
𝐿𝑉        
Équation 9 Calcul du PCS à partir du PCI 
Avec morga la masse de la fraction organique et mH2O,combustion la masse d’eau produite par combustion. 
Lv est l’enthalpie de vaporisation massique de l’eau avec Lv (100°C) = 2,25MJ/kg. 
Or, 𝑚𝐻2𝑂,𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑜𝑛 = 𝑥𝐻,𝑜𝑟𝑔𝑎 ×𝑚𝑜𝑟𝑔𝑎
𝑀𝐻2𝑂
2𝑀𝐻
≈ 9𝑥𝐻,𝑜𝑟𝑔𝑎 ×𝑚𝑜𝑟𝑔𝑎    
Équation 10 Estimation de la masse d’eau théoriquement produite par combustion de l’échantillon à partir de sa teneur 
massique en hydrogène 
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Avec xH,orga la teneur en hydrogène dans la fraction organique déterminée à partir des analyses 
élémentaires. En supposant que la masse molaire de l’eau MH2O et que la masse atomique de 
l’hydrogène MH valent respectivement 18g/mol et 1g/mol. 
Finalement, le PCI de la fraction organique est calculé à partir de l’équation 11 : 
𝑃𝐶𝐼𝑜𝑟𝑔𝑎 ≈ 𝑃𝐶𝑆𝑜𝑟𝑔𝑎 − 9𝑥𝐻,𝑜𝑟𝑔𝑎𝐿𝑉          
Équation 11 Calcul du PCI à partir du PCS connaissant la teneur massique en hydrogène de l’échantillon considéré 
La mesure du PCS est effectuée deux fois pour s’assurer de la répétabilité de la mesure. L’erreur 
absolue – déterminée expérimentalement - est inférieure à 0,2MJ/kg.  
e. Chromatographie par perméation de gel (GPC) 
La chromatographie par perméation de gel (GPC), aussi appelée chromatographie d’exclusion 
stérique, est une technique de chromatographie en phase liquide utilisée pour mesurer la 
distribution des masses molaires de bio-huiles. Les analyses GPC ont été effectuées à l’IRCELyon sur 
un chromatographe Agilent 1200 series équipé de deux colonnes de 50Å et 500Å maintenues à 35°C 
et d’un détecteur à index de réfraction différentiel. Les échantillons sont dilués à 5%m dans le THF 
avant d’être injectés dans l’appareil. La migration des espèces est assurée par débit de 1mL/min de 
THF. L’appareil est calibré entre 162g/mol et 55100g/mol à partir de standards à base de 
polystyrène. Les chromatogrammes obtenus sont normalisés. Les résultats sont exprimés en « g/mol 
équivalent polystyrène ». Enfin, les intensités sont normalisées à 100%. 
La proportion d’espèces possédant une masse molaire comprise dans l’intervalle [M1 - M2] peut être 
calculée à partir de l’équation 12 : 
𝑝(𝑀1, 𝑀2) =
∫ 𝐼(𝑀)𝑑𝑀
𝑀2
𝑀1
∫ 𝐼(𝑀)𝑑𝑀
55100
162
          
Équation 12 Calcul de la proportion d’espèces possédant une masse molaire comprise dans l’intervalle de masses 
molaires [M1 - M2] par intégration d’une courbe obtenue par GPC 
Avec p(M1,M2), la proportion d’espèces possédant une masse molaire (exprimée en g/mol) comprise 
entre M1 et M2. 
D’autre part, le calcul de la masse molaire moyenne revient à déterminer M2 dans le cas où M1 = 
162g/mol et p(162, M2) = 50%. 
Quatre échantillons de bio-huile ont été obtenus par pyrolyse flash de biomasse brute à un mois 
d’intervalle sur le réacteur à lit fluidisé à 500°C. Ces quatre échantillons - stockés à 5°C dans des 
flacons étanches – ont été analysés en GPC pour étudier l’effet du stockage sur la composition des 
bio-huiles. Les chromatogrammes sont présentés sur la figure 43. De nombreux auteurs s’accordent 
à dire que le vieillissement des bio-huiles est marqué par la présence de molécules lourdes, issues de 
la repolymérisation d’espèces plus légères [37, 68, 173]. Or la distribution des masses molaires de ces 
quatre échantillons ne varie pas avec le temps de stockage. Ce résultat confirme que le stockage à 
5°C dans des flacons étanches limite fortement le vieillissement des bio-huiles. Généralement les bio-
huiles sont analysés au plus tard quelques mois après avoir été produites. Nous considérerons donc 
que l’effet du vieillissement peut être négligé sur toutes les analyses effectuées sur les bio-huiles. 
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Figure 43 Chromatogrammes GPC de quatre bio-huiles stockées à 5°C et produites à 1 mois d'intervalle. Le stockage n'a 
pas d'influence sur la distribution des masses molaires.  Les intensités sont normalisées à 100% 
3. Analyse des gaz : chromatographie en phase gazeuse et analyseur de 
combustion 
Les gaz de pyrolyse sont mesurés avec une µGC  Varian CP-4900 (figure 44) et un analyseur de gaz de 
combustion Testo 350 (figure 45). La mesure des gaz s’effectue en dérivation, la µGC et l’analyseur 
de gaz prélèvent le débit nécessaire à la mesure sur le débit de gaz principal. 
La µGC est équipée d’une colonne Molsieve 5Apour analyser les molécules H2, O2, N2, CH4 et CO et 
d’une colonne Poraplot Q (l=10m) pour analyser les gaz CH4, CO2, C2H4 et C2H6. La colonne Molsieve 
5A (L=10m) fonctionne à 130°C, sous une pression de 150kPa et sous balayage d’argon alors que la 
colonne Poraplot Q (L=10m) fonctionne à 60°C, à 100kPa et sous hélium. La µGC permet d’effectuer 
une mesure de la composition volumique des gaz toutes les 2 minutes. 
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Figure 44 Montage expérimental d'analyse des gaz de pyrolyse à partir d'une µGC 
L’analyseur de combustion Testo 350 permet de mesurer les teneurs volumiques en O2, CO, NO, NO2 
et SO2. Après avoir été séchés par un piège à effet Peltier, les gaz sont envoyés sur des cellules 
électrochimiques propres à chacun des gaz à analyser. Cet appareil prélève un débit de gaz de 
1L/min. Il effectue une mesure toutes les 5 secondes. 
 
Figure 45 Analyseur de gaz Testo 350 
Ces deux appareils mesurent la composition volumique des gaz. La masse des gaz produits par 
pyrolyse est ensuite calculée à partir de la quantité de N2 introduite dans le réacteur de pyrolyse. En 
sortie du réacteur à lit fluidisé, la composition des gaz est mesurée en continu. Il est donc possible de 
calculer le débit volumique de chaque gaz à partir du débit de N2 délivré par le Brooks. Le volume de 
chaque gaz est ensuite calculé en intégrant les débits volumiques sur la durée de l’expérimentation. 
Dans le cas du réacteur tubulaire à lit fixe cette approche ne permet pas de calculer précisément les 
volumes de gaz. En effet, la fréquence d’échantillonnage de la µGC est beaucoup trop faible par 
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rapport à la durée de la pyrolyse29. Les gaz sont donc récupérés dans un sac d’échantillonnage dont la 
composition est ensuite mesurée. Le volume de N2 est déterminé à partir du débit de N2 délivré par 
le Brooks et du temps d’ouverture du sac d’échantillonnage. Cette approche ne permet pas d’étudier 
l’évolution des gaz au cours de la pyrolyse, cependant, elle permet d’améliorer significativement la 
précision de la mesure. Les débits volumiques, les volumes ainsi que la masse totale des gaz produits 
au cours de la pyrolyse sont calculés à partir des équations 13, 14 et 15. L’équation 13 est utilisée 
dans le cas du réacteur continu à lit fluidisé alors que l’équation 14 s’applique au réacteur tubulaire 
en lit fixe. 
𝑉𝑔𝑎𝑧,𝑖 = ∫
𝛼𝑔𝑎𝑧,𝑖(𝑡)
𝛼𝑁2(𝑡)
?̇?𝑁2(𝑡) 𝑑𝑡
𝑡𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙
0
          
Équation 13 Calcul du volume de l’espèce gazeuse i produite par pyrolyse flash sur un réacteur continu 
𝑉𝑔𝑎𝑧,𝑖 =
𝛼𝑔𝑎𝑧,𝑖
𝛼𝑁2
𝑉𝑁2            
Équation 14 Calcul du volume de l’espèce gazeuse i produite par pyrolyse flash sur un réacteur batch 
𝑚𝑔𝑎𝑧 = ∑ 𝑉𝑔𝑎𝑧,𝑖 ×
1
𝑉𝑚
×𝑀𝑔𝑎𝑧,𝑖
𝑔𝑎𝑧
𝑖           
Équation 15 Calcul de la masse totale de gaz produite par pyrolyse 
Avec Vm le volume molaire d’un gaz parfait
30 : Vm(0°C) = 22,4L/mol, ?̇?𝑔𝑎𝑧,𝑖(𝑡) le débit volumique du 
gaz i à un instant t (en NL/min), Vgaz,i le volume du gaz i, αgaz,i la composition volumique du gaz i à un 
instant t (en %vol.) et Mgaz,i la masse molaire du gaz i (en g/mol). 
 
 
 
                                                          
 
29
 En effet, la µGC effectue une mesure toutes les deux minutes alors que le sac d’échantillonnage est ouvert 
pendant 16 minutes. Si la mesure avait été effectuée en continu, l’intégration des débits volumiques de gaz 
aurait été effectuée à partir de 8 valeurs. De plus, comme ce réacteur fonctionne en batch, les débits de gaz 
diminuent rapidement après environ 5 minutes de pyrolyse. En conséquence, seuls deux à trois valeurs sont 
significatives. 
30
 Le volume molaire des gaz parfaits est pris à 0°C car les Brooks des deux réacteurs délivrent un débit de N2 en 
NL/min ou NL/h. 
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Chapitre 3 Effet catalytique de sels métalliques imprégnés 
dans la biomasse sur les mécanismes primaires de pyrolyse 
flash 
La pyrolyse flash est un procédé thermochimique permettant de convertir la biomasse 
lignocellulosique en bio-huiles. Cependant, ces bio-huiles sont fortement oxygénées ce qui les rend 
instables dans le temps et leur confère une faible densité énergétique. La catalyse est perçue comme 
un moyen prometteur pour désoxygéner les bio-huiles. 
D’après, les travaux de Richardson [27] et de Collard [26], l’imprégnation de la biomasse avec des sels 
de nitrates de nickel et de fer permet de catalyser les mécanismes primaires de pyrolyse, c’est-à-dire, 
de favoriser les réactions de dépolymérisation, de fragmentation et de carbonisation. Notons que 
seule la dépolymérisation et la fragmentation permettent de générer des vapeurs de pyrolyse. Dans 
l’objectif d’optimiser la production de bio-huiles, la carbonisation est une réaction que nous ne 
souhaitons pas favoriser car elle provoque la formation de charbons aux dépens de la formation de 
vapeurs de pyrolyse. Dans les travaux publiés sur l’imprégnation de métaux de transition dans la 
biomasse, généralement ceux-ci sont imprégnés à partir de solutions de sels de chlorures [63, 129, 
143, 144, 146, 176], de sulfates [143, 146, 153], de nitrates [26, 27, 138, 155, 156] et d’acétates 
[143]. Cependant, il est difficile de tirer des conclusions quant au rôle catalytique de chacun de ces 
sels métalliques car les conditions d’imprégnation et de pyrolyse varient fortement d’une étude à 
l’autre. Partant de ce constat, il nous a paru nécessaire d’effectuer un screening afin de comparer le 
rôle catalytique de sels imprégnés. Nous avons choisi d’utiliser des sels de nitrates, qui contrairement 
aux sels de chlorures et de sulfates permettent d’éviter toute pollution des bio-huiles avec du soufre 
ou du chlore initialement absents de la biomasse. Nous avons donc sélectionné les sels : Mn(NO3)2, 
Fe(NO3)3, Co(NO3)2, Ni(NO3)2, Cu(NO3)2 et Zn(NO3)2. De plus, nous avons souhaité évaluer l’influence 
du nitrate de cérium, un terre rare possédant des propriétés redox et acide/base remarquables [177] 
et dont l’effet catalytique au sein de la biomasse n’a, à notre connaissance, jamais été étudié. 
L’objectif de ce chapitre est de déterminer si l’imprégnation de la biomasse avec des sels de nitrates 
peut être envisagée pour désoxygéner les bio-huiles en agissant sur les mécanismes primaires de 
pyrolyse. Bien entendu, cet objectif soulève de nombreuses questions. Que deviennent les anions en 
solution ? Sont-ils imprégnés dans la biomasse ? Si oui, influencent-ils les mécanismes primaires de 
pyrolyse ? D’autre part, nous savons que les sels catalysent les mécanismes de dépolymérisation, 
cependant, s’agit-il de la dépolymérisation de la cellulose ou de la lignine ? A l’inverse, ces sels ont-ils 
un effet sur les mécanismes de fragmentation et de carbonisation ? 
Pour répondre à ces questions, nous commençons cette étude en présentant les résultats 
d’imprégnation. Afin d’étudier l’influence des sels imprégnés sur la perte de masse lors de la 
pyrolyse, le comportement thermochimique des biomasses a été étudié dans un analyseur 
thermogravimétrique (ATG). Enfin, nous avons évalué l’influence des sels sur les rendements de 
pyrolyse dans un réacteur à lit fixe et dans un réacteur à lit fluidisé. 
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I. Caractérisation des biomasses imprégnées avec des sels de 
nitrates métalliques 
La biomasse a été imprégnée sous vide à partir de la méthode développée par Richardson avec des 
métaux de transitions sous forme de nitrates [27]. Le protocole d’imprégnation sous vide est détaillé 
dans le chapitre 2. Le pH des solutions d’imprégnation est un paramètre important puisqu’il influe 
directement sur la quantité de métal imprégnée dans la biomasse [27]. De plus, une solution trop 
acide peut favoriser l’hydrolyse de la cellulose [24]. Le pH a donc été fixé à 1,9 +/- 0,1. Cette valeur 
est imposée par le fait que la solution de Fe(III) est celle qui précipite au pH le plus faible, c’est-à-dire 
à pH 2,3 [162]. L’intérêt de la méthode d’imprégnation sous vide est qu’elle est rapide, ce qui permet 
de limiter le temps de contact entre la biomasse et la solution acide et donc de limiter les effets 
indésirables tels que l’hydrolyse de la cellulose. Selon Scott et al., le fait de placer la biomasse dans 
une solution aqueuse acide réduit la teneur en inorganiques initialement présents dans la biomasse 
par lavage [178]. Pour distinguer l’effet des sels imprégnés et l’effet de l’imprégnation à pH acide, 
nous avons produit un échantillon de biomasse « lavée », c’est-à-dire, placée dans une solution 
aqueuse dont le pH a été ajusté à 1,9. Plusieurs lots de biomasse ont été imprégnés afin d’étudier la 
répétabilité du protocole d’imprégnation. Les teneurs molaires en cations ont été déterminées par 
ICP-MS après une étape de minéralisation par voie humide31. La concentration des solutions 
d’imprégnation a été ajustée pour obtenir une teneur molaire32 d’environ 0,5mmol/g. Les analyses 
élémentaires des biomasses imprégnées sont présentées dans le tableau 8. 
Teneurs Brute Lavée Mn(NO3)2 Fe(NO3)3 Co(NO3)2 Ni(NO3)2 Cu(NO3)2 Zn(NO3)2 Ce(NO3)3 
N (%mass.) 0,2% 0,1% 1,5% 1,7% 0,8% 1,2% 0,4% 0,8% 1,6% 
C (%mass.) 50,3% 50,5% 45,1% 47,1% 48,7% 45,6% 46,5% 46,6% 43,5% 
H (%mass.) 6,1% 6,1% 5,3% 5,5% 5,6% 5,5% 5,5% 5,4% 5,2% 
Cations (%mass.) 0% 0% 3,8% 2,6% 3,0% 4,0% 3,4% 3,9% 6,1% 
Cations (mmol/g) 0 0 0,70 0,46 0,51 0,69 0,53 0,60 0,44 
Tableau 8 Analyse élémentaire et teneurs molaires en cations imprégnés dans la biomasse. Les teneurs en cations ont été 
mesurées par ICP-MS et sont moyennées sur deux échantillons ayant subi le même protocole d’imprégnation 
Malgré des teneurs molaires en cations légèrement plus élevées que la consigne pour les sels de 
nitrates de manganèse et de nickel, les teneurs molaires sont très proches de la valeur visée qui est 
de 0,5mmol/g.  
En outre, ces analyses élémentaires révèlent que les biomasses imprégnées contiennent une 
quantité d’azote nettement plus élevée que celle de la biomasse brute ce qui montre qu’une partie 
des anions nitrates ont été imprégnés dans la biomasse. Connaissant les teneurs en azote respectives 
et en faisant l’hypothèse que N est sous forme NO3
-, les teneurs en nitrate dans les biomasses 
imprégnées ont été calculées à partir de l’équation 16. 
                                                          
 
31
 La minéralisation peut aussi être effectuée en voie sèche, c’est-à-dire par calcination suivie d’une reprise des 
cendres à l’acide. Cependant, les teneurs en métaux déterminés par ICP-MS à partir d’une minéralisation en 
voie sèche (résultats non présentés) sont inférieures à celles obtenues après une minéralisation en voie humide 
ce qui suggère que cette dernière voie de minéralisation permet une meilleure quantification des métaux. 
32
 Les imprégnations ont été effectuées à teneur molaire constante et non pas à teneur massique constante 
pour que la biomasse contienne le même nombre de cations. Cette démarche est justifiée par le fait que le 
cérium possède une masse atomique 2 à 3 fois plus élevée que les autres atomes. 
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𝑥𝑁𝑂3 𝑏𝑖𝑜 𝑖𝑚𝑝𝑟.
− = (𝑥𝑁𝑏𝑖𝑜 𝑖𝑚𝑝𝑟. − 𝑥𝑁𝑏𝑖𝑜 𝑏𝑟𝑢𝑡𝑒) ×
𝑀𝑁𝑂3
−
𝑀𝑁
        
Équation 16 Calcul des teneurs en nitrate imprégnés dans la biomasse à partir des analyses élémentaires 
Avec 𝑥𝑁𝑂3 𝑏𝑖𝑜 𝑖𝑚𝑝𝑟.
−  la teneur massique en nitrate de la biomasse imprégnée, 𝑥𝑁𝑏𝑖𝑜 𝑖𝑚𝑝𝑟.et 𝑥𝑁𝑏𝑖𝑜 𝑏𝑟𝑢𝑡𝑒 les 
teneurs massiques en azote mesurées par analyse élémentaires de la biomasse imprégnée et de la 
biomasse brute et 𝑀𝑁𝑂3− et 𝑀𝑁 la masse molaire du nitrate et la masse atomique de l’azote. 
D’après les analyses élémentaires, la teneur en azote de la biomasse lavée est égale à celle de la 
biomasse brute, malgré le fait qu’elle ait été lavée à l’acide nitrique ce qui indique que la biomasse 
lavée ne contient pas de nitrates. Ce résultat est cohérent puisque l’acide nitrique est un acide fort, 
ce qui signifie que seules quelques gouttes suffisent pour abaisser le pH de l’eau distillée à 1,9. En 
conséquence, contrairement aux solutions contenant des sels de nitrates, la solution de lavage 
contient très peu de nitrates. 
Les teneurs massiques en cations et en nitrates imprégnés dans la biomasse sont représentées sur la 
figure 46.  
 
Figure 46 Teneurs massiques en cations et en nitrates des biomasses imprégnées à 0,5mmol/g. La teneur 
stœchiométrique en nitrate a été calculée à partir de la teneur en cations. Les teneurs en cations ont été mesurées par 
ICP-MS et sont moyennées sur deux imprégnations. Les barres d’erreurs indiquent les écarts obtenus. La teneur en 
nitrates de la solution lavée est négligeable (non représentée) 
Ces résultats montrent que les teneurs en nitrates imprégnées dans la biomasse au cours de 
l’imprégnation varient entre 0,9% et 6,7%. Notons que les biomasses imprégnées avec des sels 
trivalents – Ce(NO3)3 et Fe(NO3)3 - contiennent la proportion la plus importante de nitrate. Nous 
pouvons cependant remarquer que la teneur en nitrate est inférieure à la teneur stœchiométrique. 
En d’autres termes, les cations s’insèrent préférentiellement par rapport aux anions – nitrates – ce 
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qui suggère que la biomasse possède un excédent de charges négatives. Cette affirmation est 
confirmée par les travaux de Richardson qui souligne que la surface de la biomasse peut jouer le rôle 
d’anion [27]. Finalement, la biomasse imprégnée contient à la fois du sel de nitrate et des cations 
formant des liaisons ioniques avec la biomasse. 
Plusieurs études suggèrent que les alcalins et les alcalino-terreux influencent fortement les 
mécanismes primaires de pyrolyse [139, 141, 161, 164, 179, 180]. Afin d’étudier l’effet du lavage et 
de l’imprégnation sur les teneurs en K, en Ca, en Na et en Mg, celles-ci ont été mesurées sur la 
biomasse brute, lavée et imprégnée. Par souci de simplification, seules les teneurs déterminées dans 
le cas de la biomasse imprégnée avec Ni(NO3)2 sont représentées sur la figure 47 car les tendances 
sont similaires pour les autres imprégnations. 
 
Figure 47 Teneurs massiques en alcalins et en alcalino-terreux dans la biomasse brute, lavée et imprégnée avec du 
nitrate de nickel à 0,5mmol/g. Les limites de détection du Na
+
 et du Mg
2+
 sont respectivement de 0,005% et de 0,0018%. 
La biomasse brute contient surtout du potassium et du calcium ainsi que de faibles quantités de 
sodium et de magnésium. D’après les résultats, le lavage réduit drastiquement la teneur en K+ mais a 
un effet limité sur le Ca2+. Cependant, l’imprégnation avec un sel de nitrate diminue fortement la 
teneur en K+ mais aussi en Ca2+. Or, d’après Eom et al. [140] le potassium est l’espèce qui a l’effet 
catalytique le plus important sur les mécanismes primaires de fragmentation et de dépolymérisation. 
Le lavage et l’imprégnation réduisent aussi les teneurs en Na+ et en Mg2+ qui sont initialement 
faibles. Les analyses révèlent que les teneurs en alcalins et en alcalino-terreux des biomasses 
imprégnées avec Mn(NO3)2, Fe(NO3)3, Co(NO3)2, Cu(NO3)2, Zn(NO3)2 et Ce(NO3)3 ont été 
drastiquement réduites (résultats non représentés). Dans les essais de pyrolyse qui seront présentés 
à la suite de ce chapitre, nous pourrons donc considérer que le rôle catalytique des alcalins et des 
alcalino-terreux peut être négligé, ce qui permettra d’étudier uniquement l’effet des sels de nitrates 
imprégnés. 
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Les résultats d’imprégnation montrent que la biomasse contient une proportion importante de sel de 
nitrate ce qui suggère que les cations et les anions – nitrates – peuvent avoir un effet catalytique lors 
de la pyrolyse de la biomasse imprégnée. L’étude de la dégradation thermique des sels est très 
complexe et constitue un pan important de la chimie inorganique. Cependant, certaines études 
démontrent que les sels se décomposent à basse température pour former des NOx, parfois dès 
120°C [181-190]. Dans la partie II, nous proposons d’étudier les mécanismes de dégradation de la 
biomasse imprégnée avec un analyseur thermogravimétrique (ATG). 
II. Comportement thermique de biomasse imprégnée avec des 
sels de nitrate en ATG 
Cette partie est dédiée à l’étude en ATG de la dégradation thermique de la biomasse imprégnée avec 
des sels de nitrate. Cependant, afin de mieux comprendre les mécanismes mis en jeu, nous passons 
en revue les études consacrées à la dégradation thermique en ATG des sels de nitrate seuls. 
1. Etat de l’art : décomposition thermique des sels de nitrate 
La décomposition thermique des sels de nitrate est un processus complexe fortement dépendant de 
la température. Les produits issus de la dégradation thermique de ces sels sont l’eau, HNO3, NO, NO2, 
N2O, O2 ainsi que le métal généralement présent sous forme oxydée (équation 17) [182]. Néanmoins, 
lorsque le sel est décomposé sous atmosphère réductrice, le métal peut être réduit à l’état 
métallique [181]. 
𝑀𝑒(𝑁𝑂3)𝑛. 𝑞𝐻2𝑂
𝑐ℎ𝑎𝑙𝑒𝑢𝑟
→     𝑀𝑒𝑥𝑂𝑦 + (𝐻𝑁𝑂3, 𝑁𝑂,𝑁𝑂2, 𝑁2𝑂,𝑂2, 𝐻2𝑂)     
Équation 17 Equation chimique de la décomposition thermique d’un sel de nitrate 
La décomposition des sels de nitrate s’effectue en deux étapes. En premier lieu, l’eau de 
cristallisation se dégage à basse température (T < 150°C) [147, 181]. Dans un deuxième temps, les 
nitrates se décomposent pour former des produits azotés gazeux (HNO3, NO, NO2 et N2O) entre 
130°C et 270°C [147, 181, 183, 186, 188, 189, 191, 192]. La température de décomposition des 
nitrates et l’état d’oxydation final du métal des sels utilisés sont donnés dans le tableau 9. Notons 
que, dans le cas du nitrate de manganèse, de cobalt, de cuivre et de cérium, le degré d’oxydation du 
métal dans l’oxyde final est différent de celui du métal dans le sel de nitrate. 
Sel de nitrate Décomposition des NO3
- Etat d’oxydation final Références 
Mn(NO3)2.4H2O [160 - 215]°C MnO2 [188] 
Fe(NO3)3.9H2O [155 - 160]°C Fe2O3 [186] 
Co(NO3)2.6H2O 180°C Co3O4 [191] 
Ni(NO3)2.6H2O 250°C NiO [181] 
Cu(NO3)2.3H2O [150 - 270]°C CuO2 [189] 
Zn(NO3)2.6H2O [132 - 227]°C ZnO [192] 
Ce(NO3)3.6H2O [210 - 270]°C CeO2 [183] 
Tableau 9 Température de décomposition des nitrates et état d’oxydation final des métaux déterminé sous atmosphère 
neutre 
Parmi les espèces azotées, le N2O est formé en très faible quantité et représente, selon Malecki et al. 
entre 5% et 8% de l’azote du sel de nitrate [182]. C’est pourquoi, cette espèce est souvent négligée 
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[192]. La proportion de NO2 formé vis-à-vis du NO est gouvernée par l’équilibre thermodynamique 
entre ces deux espèces (équation 18). 
𝑁𝑂2 ↔ 𝑁𝑂 +
1
2
𝑂2           
Équation 18 Equilibre chimique entre NO et NO2 
Or, lorsque la température est inférieure à 400°C, l’équilibre décrit par l’équation 18 est déplacé vers 
la gauche, ce qui signifie que le dioxyde d’azote est prédominant [193]. En particulier, sur les gammes 
de températures de décomposition des nitrates présentées dans le tableau 9, la proportion de NO2 
est supérieure à 90% alors que celle de NO est inférieure à 10% [193]. 
Par conséquent, nous considérons par la suite que les produits principaux issus de décomposition des 
sels de nitrates sont l’eau, le dioxyde d’azote (NO2) et l’acide nitrique (HNO3). En outre, nous 
supposons que les teneurs en NO, O2 et N2O sont négligeables. 
2. Comportement thermique de la biomasse imprégnée : influence des 
produits de décomposition des nitrates 
Les études en ATG permettent d’étudier les mécanismes primaires - dépolymérisation, 
fragmentation et carbonisation - qui concourent à la formation de vapeurs de pyrolyse, à travers le 
suivi de la perte de masse en fonction de la température en milieu inerte (N2). L’analyseur 
thermogravimétrique employé est présenté dans le chapitre 2. Les analyses ont été effectuées à 
partir de 165mg de biomasse - brute, lavée et imprégnée - placée dans une nacelle suspendue dans 
le réacteur inerté sous azote. L’échantillon de biomasse est soumis à une rampe de température à 
10°C/min entre 100°C et 700°C. Les courbes de perte de masse des différentes biomasses sont 
présentées sur la figure 48. Nous n’avons pas pu étudier la dégradation des biomasses imprégnées 
avec du cobalt et du fer à cause d’une panne prolongée de l’ATG.  
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Figure 48 Courbes dTG des biomasses brute et lavée et des biomasses imprégnées à 0,5mmol/g de Mn, Ni, Cu, Zn et Ce. 
ATG effectuées sous N2 à 10°C/min. Encart en haut à droite : zoom sur la dégradation de la biomasse entre 150°C et 
300°C.  
La courbe dTG de la biomasse brute est constituée d’un pic principal de dégradation à 360°C qui 
correspond à la dégradation de la cellulose [26, 194]. La perte de masse de la biomasse débute à 
200°C avec la dégradation des hémicelluloses réputées moins stables que la cellulose [26]. Il est 
généralement admis que le pic de dégradation de la lignine est bien moins intense – que les pics de 
dégradation de la cellulose et de l’hémicellulose – et qu’il s’étend de 200°C à 500°C en présentant un 
maximum aux alentours de 400°C [194].  
La courbe dTG de la biomasse lavée est assez similaire à celle de la biomasse brute puisque les 
températures des extrémums correspondant à la dégradation de l’hémicellulose – à T = 300°C - et de 
la cellulose – à T = 360°C - sont sensiblement égales. Dans le cas de la biomasse lavée, le pic de 
dégradation de l’hémicellulose est moins intense ce qui suggère que l’hémicellulose a été 
partiellement hydrolysée lors du lavage en solution acide.  
Les courbes dTG obtenues à partir de biomasses imprégnées sont sensiblement différentes puisque 
les pics de dégradation de la cellulose et de l’hémicellulose sont moins intenses. Or, d’après la figure 
46, le sel de nitrate représente entre 5% et 12% de la biomasse imprégnée, ce qui signifie que la 
proportion de cellulose, d’hémicellulose et de lignine est plus faible et explique les tendances 
observées. D’autre part, la conversion de ces macromolécules à lieu à de plus faibles températures. 
En particulier, cet effet est très marqué sur la biomasse imprégnée avec du Ni(NO3)2 puisque les 
extrémums de dégradation de l’hémicellulose et de la cellulose ont lieu à 275°C et 340°C contre 
300°C et 360°C pour la biomasse brute. Enfin, pour toutes les biomasses imprégnées, l’épaulement 
correspondant à la dégradation de l’hémicellulose est beaucoup plus large. Ces résultats suggèrent 
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que les sels imprégnés dans la biomasse ont un rôle catalytique important sur les mécanismes 
primaires de dégradation de l’holocellulose.  
Dans le cas de la biomasse imprégnée avec du nitrate de nickel, le pic observé à 450°C avait déjà été 
rapporté par Collard et par Richardson [26, 27]. Selon ces auteurs, ce pic provient de réactions de 
gazéification du charbon catalysées par la présence du nickel imprégné dans la biomasse [26, 27]. 
Nous reviendrons sur ce point dans la partie III. 
La présence de pics à 175°C, à 180°C et à 190°C lors de la dégradation des biomasses contenant 
respectivement du Zn(NO3)2, Mn(NO3)2 et Ni(NO3)2 a retenu notre attention puisqu’elle semble être 
due à la décomposition des nitrates. En effet, comme évoqué précédemment (voir §I) ceux-ci se 
décomposent entre 130°C et 270°C pour former de l’eau, du NO2 et de l’acide nitrique. Dans le cas de 
la biomasse imprégnée avec Ce(NO3)3, ce pic apparaît à 240°C, néanmoins, celui-ci ne peut pas être 
distingué clairement du pic de dégradation de l’hémicellulose. Notons qu’aucun pic n’est observé 
pour la biomasse imprégnée avec Cu(NO3)2 ce qui est en accord avec le fait que cette biomasse 
contient très peu de nitrates (≈0,9%).  
La formation de composés gazeux azotés - HNO3 et NO2 - au cours de la pyrolyse n’est pas sans 
conséquence sur les mécanismes de dégradation de la biomasse imprégnée. En effet, comme le 
soulignent Jeguirim et al. [195], le NO2 est un oxydant fort qui réagit avec la matière carboné dès 
200°C pour former du CO, du CO2 et du NO (équations 19 et 20).  
2𝑁𝑂2 + 𝐶 → 𝐶𝑂2 + 2𝑁𝑂        
Équation 19 Oxydation du carbone par le dioxyde d’azote pour la production de CO2 et de NO 
𝑁𝑂2 + 𝐶 → 𝐶𝑂 + 𝑁𝑂           
Équation 20 Oxydation du carbone par le dioxyde d’azote pour la production de CO et de NO 
En étudiant la décomposition thermique de biomasses imprégnées à 50% avec des sels de Cu(NO3)2, 
de Zn(NO3)2 et de Ni(NO3)2, Terakado et al. [155] ont montré que celles-ci avaient lieu de manière 
explosive. En analysant les gaz produits, ces auteurs ont souligné que la décomposition explosive de 
la biomasse allait de pair avec une diminution de la teneur en NO2 au profit du NO. Ce résultat 
suggère que la matière carbonée a été oxydée selon les équations 19 et 20 décrites par Jeguirim et 
al. [195].  
D’autre part, la formation d’acide nitrique au cours de la pyrolyse modifie probablement les 
mécanismes de dégradation de la biomasse imprégnée. En effet, les acides de Brønsted – tel que 
l’acide nitrique – favorisent les réactions de déshydratation des vapeurs de pyrolyse. En outre, 
d’après Branca et al. ces acides de Brønsted peuvent déshydrater la cellulose avant que celle-ci ne se 
décompose - pour former des vapeurs et du charbon - sous l’effet de la température [152]. Enfin, les 
acides de Brønsted sont parfois employés pour rompre les liaisons glycosidiques de la cellulose [196], 
ce qui suggère que l’acide nitrique peut entraîner l’hydrolyse partielle de la cellulose au cours de la 
pyrolyse. 
En conclusion, les analyses ATG suggèrent que les sels de nitrates, imprégnés dans la biomasse, se 
décomposent entre 175°C et 240°C pour former des produits azotés tels que le NO2 et l’acide 
nitrique. Le dioxyde d’azote est un oxydant fort qui peut réagir avec la matière organique dès 200°C. 
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D’autre part, il est probable que l’acide nitrique, qui est un acide de Brønsted, catalyse les réactions 
de déshydratation. Etant donné que la dégradation des sels de nitrates a lieu à des températures plus 
basses que celles requises pour dégrader l’holocellulose et la lignine, ces résultats suggèrent que les 
produits azotés peuvent oxyder directement les polymères de la biomasse. D’autre part, en présence 
de sels de nitrate, la température de dégradation de la cellulose diminue, ce qui laisse penser que les 
mécanismes primaires - dépolymérisation, fragmentation et carbonisation - de formation des 
vapeurs de pyrolyse de ce polymère sont impactés. Afin de distinguer les mécanismes de 
dépolymérisation et de fragmentation, il est nécessaire d’analyser les vapeurs produites dans le 
réacteur de l’ATG au cours de la pyrolyse. Néanmoins, la condensation et la récupération de ces 
vapeurs n’est pas possible sur cet équipement standard. Par conséquent, dans la partie III, la 
biomasse imprégnée a été convertie dans un réacteur de pyrolyse à lit fixe afin de déterminer les 
rendements en produits de pyrolyse et d’analyser plus finement les mécanismes de fragmentation et 
de dépolymérisation mis en jeu au cours de la pyrolyse. 
III. Pyrolyse de biomasse imprégnée en lit fixe : effet catalytique 
des sels de nitrates sur les mécanismes primaires 
1. Influence des sels de nitrates imprégnés sur les rendements de 
pyrolyse 
Les essais de pyrolyse de biomasse imprégnée ont été effectués dans le réacteur de pyrolyse à lit fixe 
décrit dans le chapitre 2. Le réacteur tubulaire est balayé par un débit d’azote et la température a été 
fixée à 500°C afin de maximiser les rendements en bio-huiles [43]. La biomasse est insérée dans le 
réacteur à l’aide d’une nacelle fixée sur une tige en métal. La température de réaction est mesurée à 
l’aide d’un thermocouple placé dans la biomasse. En sortie du réacteur, les vapeurs sont rapidement 
condensées et collectées dans un ballon bicol par l’intermédiaire d’un échangeur et d’un filtre 
électrostatique. Les vapeurs résiduelles sont condensées dans un piège à billes suivi d’un piège à 
silicagel. En pratique, plus de 85% des liquides sont collectés dans le ballon bicol alors que les 15% 
restants sont récupérés dans le piège à billes ou à silicagel. Les rendements en eau sont déterminés à 
partir de la teneur en eau des bio-huiles collectées dans le ballon bicol elle-même mesurée par 
titration Karl Fischer. Notons que la biomasse est séchée une nuit avant chaque essai. L’eau de 
séchage est donc négligeable et nous pouvons considérer que l’eau provient des réactions de 
déshydratation de la biomasse.  
Les analyses élémentaires effectuées sur les charbons démontrent que le métal reste piégé dans le 
charbon (cf annexe G). La quantité de métal contenue dans le charbon est donc rigoureusement 
égale à la quantité de métal introduite dans l’échantillon pendant l’imprégnation. Le fait que les 
métaux restent piégés dans les charbons est conforté par les travaux de Richardson à partir de 
biomasses imprégnées avec du Fe(NO3)3 et du Ni(NO3)2 [27]. Comme la totalité des métaux restent 
dans les charbons, nous pouvons supposer que la formation de composés gazeux de type carbonyles, 
tels que le pentacarbonyle de fer ou le tétracarbonyle de nickel, n’a pas lieu au cours de la pyrolyse. 
Enfin, nous avons constaté expérimentalement que les charbons issus de la pyrolyse de biomasse 
imprégnée avec Mn(NO3)2, Fe(NO3)3, Co(NO3)2 et Ce(NO3)3 ont tendance à s’enflammer au contact de 
l’air. Pour éviter ce phénomène, les charbons ont été placés, dès leur sortie du réacteur, dans une 
enceinte balayée sous un débit de gaz inerte pendant quelques heures et ont ensuite été stockés 
dans un récipient préalablement inerté. Le caractère pyrophorique de ces charbons indique que les 
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métaux sont très finement répartis à l’intérieur et à la surface du charbon [197]. Nous reviendrons 
plus en détail sur ce point dans le paragraphe III.2. 
Les essais ont tous été doublés pour s’assurer d’une répétabilité correcte. Les rendements en solides, 
en liquides et en gaz sont présentés sur la figure 49. Les barres d’erreurs symbolisent les valeurs 
minimales et maximales obtenues. 
 
Figure 49 Rendements globaux des solides, liquides et gaz produits par pyrolyse de biomasse imprégnée à 500°C. Les 
« autres gaz » incluent le H2, le CH4, le C2H4 et le C2H6. Les valeurs sont moyennées sur 2 essais. Les barres d’erreurs 
symbolisent les valeurs minimales et maximales. 
Le bilan massique, c’est-à-dire la somme des produits récupérés, est supérieur à 94%. Dans le cas de 
la biomasse brute, les rendements en solide, en liquide et en gaz sont respectivement de 26,9%, de 
51,0% et de 16,3%. Les rendements en eau et en charbon obtenus à partir de biomasse lavée sont 
sensiblement égaux à ceux obtenus à partir de biomasse brute, avec une légère augmentation du 
rendement de la fraction organique des bio-huiles et une diminution des rendements en gaz. Ces 
résultats sont en accord avec ceux de Scott et al. [178] qui soulignent que les alcalins et les alcalino-
terreux - dont la teneur est fortement réduite par le lavage - favorisent la formation de gaz aux 
dépends des vapeurs de pyrolyse.  
L’imprégnation avec des sels de nitrates a un impact significatif sur les réactions de carbonisation. En 
effet, les rendements en charbon sont compris entre 28,6% et 32,7% avec de la biomasse imprégnée 
contre 26,9% dans le cas de la biomasse brute. Ce résultat semble confirmer que les nitrates 
imprégnés se dégradent pour former de l’acide nitrique. En effet, selon Branca et al. la présence 
d’acide de Brønsted, tel que HNO3, favorise la formation de charbon [146]. D’autre part, les 
rendements de la fraction organique des bio-huiles diminuent de près d’un quart lorsque la biomasse 
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est imprégnée avec des sels de nitrates. Parmi les métaux imprégnés, nous pouvons remarquer que 
le cuivre est le métal qui limite le moins la formation d’espèces organiques liquides. Nous proposons 
une explication de ce résultat au paragraphe III.2. 
Les rendements en CO2 augmentent significativement et sont compris entre 10,7% et 12,4% avec de 
la biomasse imprégnée contre respectivement 8,3% et 6,7% pour les biomasses brutes et lavées. Cet 
excès de CO2 peut provenir de l’oxydation de la matière carbonée en présence de NO2 (équation 19). 
Néanmoins, Collard et al. suggèrent que la formation de CO2 est aussi corrélée aux mécanismes 
primaires de carbonisation [156], favorisés par les métaux. 
Selon Collard et Richardson, le fer et le nickel présents dans les charbons catalysent les réactions de 
gazéification a minima dès 500°C, en présence d’agents oxydants (CO2 ou H2O) [26, 27, 158]. 
Rappelons que l’étude de l’impact catalytique des métaux de transition sur la gazéification n’est pas 
l’objet principal de ce chapitre. Néanmoins, il nous paraît important de distinguer les effets des 
métaux sur les mécanismes de pyrolyse et de gazéification étant donné que ces derniers affectent les 
rendements en charbon, en H2 et en CO. Pour cela, nous comparons les rendements du charbon et 
de ces gaz sur la figure 50. Celle-ci révèle que les rendements en H2 et en CO des métaux de 
transition semblent évoluer selon une courbe de type « volcano ». En outre, nous pouvons 
remarquer que les rendements en charbon, en CO et en H2 semblent directement liés à la structure 
de la couche de valence des métaux – Mn, Fe, Co, Ni, Cu et Zn - constituée des sous-couches 3d et 4s. 
En effet, lorsque la sous-couche 4s est saturée, les rendements en charbon diminuent à mesure que 
la sous-couche 3d se remplit. D’autre part, lorsque la couche 3d est saturée – c’est le cas pour Cu33 et 
Zn – les rendements en charbon augmentent d’autant plus que la sous-couche 4s se remplit. Les 
rendements en CO et en H2 évoluent en sens inverse.  
                                                          
 
33
 La structure électronique du cuivre est une exception à la règle de Klechkowski, sa structure électronique est 
donc : [Ar]3d
10
4s
1
 au lieu de [Ar]3d
9
4s
2
. 
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Figure 50 Rendements massiques en charbon, CO et H2 obtenu par pyrolyse de biomasse imprégnée avec des sels de 
nitrates de Mn, de Fe, de Co, de Ni, de Cu, de Zn et de Ce à 500°C et comparaison à la structure électronique de ces 
éléments. Les valeurs sont moyennées sur au moins 2 essais. Les barres d’erreurs symbolisent les valeurs minimales et 
maximales. 
Ces résultats montrent que les métaux de transition – Mn, Fe, Co, Ni, Cu et Zn - catalysent la 
gazéification du charbon au cours de la pyrolyse à 500°C. Parmi les métaux utilisés, le nickel est le 
catalyseur de gazéification le plus efficace. Or, comme évoqué précédemment, ces métaux catalysent 
aussi les mécanismes de carbonisation. Les rendements en charbon résultent donc des mécanismes 
primaires de carbonisation mais aussi des réactions de gazéification du charbon. 
Les analyses élémentaires, présentées dans l’annexe G, démontrent que les métaux imprégnés 
restent piégés dans le charbon de pyrolyse. Dans le paragraphe suivant, ces charbons ont été 
caractérisés afin d’étudier la répartition et l’état d’oxydation des métaux dans les charbons à la fin de 
la pyrolyse. 
2. Décomposition des sels de nitrates au sein des charbons de pyrolyse 
Les charbons ont été analysés par diffraction aux rayons X (DRX) et par spectrométrie des 
photoélectrons X (XPS) afin de déterminer le degré d’oxydation des métaux après la pyrolyse. Les sels 
de nitrates se dégradent pour former des oxydes qui peuvent ensuite être réduits à l’état métallique 
lorsque les conditions sont réductrices [181]. D’autre part, comme évoqué précédemment, les 
charbons contenant du manganèse, du fer, du cobalt et du cérium sont pyrophoriques ce qui suggère 
la présence de métal finement dispersé à l’intérieur et en surface des charbons. La figure 51 présente 
les diffractogrammes de RX des charbons contenant différents métaux. 
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Figure 51 Analyse DRX des charbons de pyrolyse produits à partir de biomasse imprégnée avec des sels de nitrates 
métalliques. Le signal du charbon contenant du manganèse a été amplifié pour faire apparaître la raie de diffraction 
principale à 2θ = 36,09°. 
Sur ces diffractogrammes nous pouvons observer une large raie de diffraction centrée sur 23,5° qui  
provient du carbone amorphe [198]. Des signaux de diffraction plus ou moins intenses ont été 
obtenus pour les charbons contenant du nickel, du cuivre, du fer et du manganèse. Cependant, 
aucun signal n’a été observé pour les charbons obtenus à partir de nitrate de cérium, de cobalt et de 
zinc. Les diffractogrammes du nickel et du cuivre démontrent clairement que ces métaux ont été 
réduits sous forme métallique Ni0 et Cu0. La présence de Ni0 est cohérente avec les essais menés par 
Richardson et al. qui ont montré que le nickel métallique se forme entre 406°C et 508°C [199]. Or, 
selon Brockner et al. [181] le nitrate de nickel est dégradé, à 500°C sous atmosphère inerte, pour 
former du NiO. Le fait que le nickel soit présent à l’état métallique et non pas à l’état d’oxydation +2, 
suggère donc que les conditions de pyrolyse sont réductrices et conduisent à la formation de 
composés métalliques. Par analogie, nous pensons que la présence de Cu0 détecté est aussi due à ces 
conditions réductrices. Les pics observés sur les diffractogrammes correspondant au fer et au 
manganèse sont de très faible intensité. Cependant, un traitement logiciel34 a permis de montrer que 
les sels se sont dégradés pour former respectivement Fe3O4 (magnétite) et Mn3O4 (haussmannite). 
Or, d’après Maneva et al. [188] le produit ultime de la décomposition thermique du Mn(NO3)2 sous 
atmosphère inerte est le MnO2. Une fois encore, ce résultat suggère que MnO2 a été réduit, au cours 
de la pyrolyse, en Mn3O4.  
                                                          
 
34
 Les phases cristallines ont été déterminées à partir du logiciel Diffrac EVA. Ce logiciel permet notamment de 
traiter les signaux de faibles intensités. 
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Pour déterminer le degré d’oxydation du cérium, du cobalt et du zinc, les échantillons ont été 
analysés par spectrométrie des photoélectrons X (XPS) qui est une technique d’analyse de surface. 
Malgré des teneurs en métaux élevées, seul l’échantillon contenant du zinc a permis d’obtenir un 
signal suffisamment intense avec deux pics correspondant aux niveaux d’énergie 1045eV et 1022eV 
attribuables à du zinc sous forme de ZnO [200] (figure 52).  
 
Figure 52 Spectre XPS du charbon issu de biomasse imprégnée avec Zn(NO3)2 
Les degrés d’oxydation du cérium et du cobalt n’ont pas pu être déterminés par DRX ou par XPS, 
cependant, des analyses complémentaires, détaillées dans le chapitre 4, montrent que le cérium est 
présent dans le charbon de pyrolyse sous forme de CeO2 (cérine). Concernant le cobalt, les travaux 
d’Ehrhardt et al. [191] suggèrent que le nitrate de cobalt se dégrade pour former du Co3O4 sous 
atmosphère inerte à 500°C. Cependant, sous atmosphère réductrice, Co3O4 peut être réduit en CoO 
ou en Co0 [191]. 
En résumé, les sels de nitrates - Mn(NO3)2, Fe(NO3)3, Ni(NO3)2, Cu(NO3)2, Zn(NO3)2 et Ce(NO3)3 - 
imprégnés dans la biomasse se dégradent au cours de la pyrolyse pour former respectivement 
Mn3O4, Fe3O4, Ni
0, Cu0, ZnO et CeO2. Dans le cas du cobalt, le degré d’oxydation est encore 
indéterminé puisque le cobalt peut être présent sous forme d’oxyde – Co3O4 ou CoO – ou sous forme 
métallique Co0. 
Afin d’observer la distribution des métaux imprégnés, les charbons ont été analysés au microscope à 
transmission. Certains clichés parmi ceux obtenus sont présentés sur la figure 53. 
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Figure 53 Clichés TEM des charbons obtenus par pyrolyse de biomasse a : lavée et de biomasses imprégnées par b : 
Co(NO3)2, c : Ni(NO3)2, d : Zn(NO3)2, e : Ce(NO3)3, f : Mn(NO3)2, g : Fe(NO3)3 et h : Cu(NO3)2. Les clichés a, b, c, d et h ont été 
obtenus sur le microscope JEOL 1200 EXII (résolution = 0,4nm). Les clichés e, f et g ont été obtenus sur le microscope JEOL 
2010 (résolution = 0,19nm). 
L’analyse de ces clichés permet de mettre en avant le fait que les métaux se présentent sous la forme 
de nanoparticules suite à la pyrolyse de biomasse imprégnée. Des nanoparticules de quelques 
nanomètres sont détectées dans chacun des charbons. Cependant, dans le cas des charbons 
contenant du cuivre et du manganèse, la taille des nanoparticules peut augmenter jusqu’à plusieurs 
dizaines de nanomètres comme le montrent les clichés f et h. En effet, sur ces clichés, il semble que 
des nanoparticules de Mn3O4 et de Cu
0 de petites tailles se soient agglomérées par frittage. Selon 
Spencer, la migration d’un métal sur un support devient significative lorsque la température du 
milieu est égale à un tiers de la température de fusion du métal [201]. Cette valeur caractéristique 
est parfois appelée la température de Hüttig. Les températures de fusion et de Hüttig des métaux et 
des oxydes formés lors de la pyrolyse sont données sur le tableau 10 [202]. 
 
Température 
de fusion (°C) 
Température de 
Hüttig (°C) 
ZnO >1800 >600 
MnO2 553 184 
Mn3O4 1564 521 
CeO2 1950 650 
Cu0 1083 361 
Fe3O4 1538 513 
Ni0 1452 484 
Co3O4 895 298 
CoO 1800 600 
Co0 1480 493 
Tableau 10 Température de fusion des métaux et des oxydes présents dans les charbons [202]. La température de Hüttig 
est une valeur caractéristique à partir de laquelle la migration des métaux et des oxydes devient significative. Celle-ci a 
été calculée en divisant la température de fusion par 3 
La température de Hüttig du Cu0 est de 361°C ce qui est bien en deçà de la température de pyrolyse 
et permet d’expliquer la forte propension des nanoparticules de Cu0 à s’agglomérer. En revanche, la 
température de Hüttig de Mn3O4 est de 521°C ce qui, contrairement à nos observations, suggère que 
les nanoparticules sont peu sensibles au frittage. Cependant, il est important de noter que la 
température de Hüttig de MnO2 est de 184°C. Pour expliquer l’agrégation des nanoparticules de 
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Mn3O4, il est donc possible de considérer que le sel de nitrate est dans un premier temps dégradé 
pour former du MnO2 sensible au frittage puis que dans un 2
ème temps, ces nanoparticules sont 
réduites en Mn3O4, plus stables. 
L’analyse des charbons a permis de démontrer que les métaux restent piégés dans le charbon et 
forment des nanoparticules finement réparties au sein du support carboné. De plus, dans le cas du 
nickel et du cuivre, les nanoparticules sont réduites à l’état métallique. 
3. Influence de la nature du précurseur catalytique sur les mécanismes 
primaires de dépolymérisation et de fragmentation 
Les sels de nitrate imprégnés dans la biomasse réduisent les rendements de la fraction organique des 
bio-huiles ce qui suggèrent que ceux-ci influencent les mécanismes primaires de dépolymérisation et 
de fragmentation. Afin de pouvoir distinguer ces deux mécanismes, il est nécessaire d’étudier la 
composition chimique des bio-huiles. Par conséquent, les bio-huiles obtenues par pyrolyse de 
biomasse imprégnée en lit fixe ont été analysées en GC-MS. Les conditions d’injection en GC-MS sont 
détaillées dans le chapitre 2. Le tableau 11 présente la composition des bio-huiles – exprimée en 
mg/g d’huile de pyrolyse - obtenues par pyrolyse de biomasse imprégnée. Les valeurs ont été 
moyennées et les erreurs ont été déterminées à partir des deux séries d’essais.  
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Tableau 11 Composition des bio-huiles obtenues par pyrolyse en lit fixe de biomasse brute, lavée ou imprégnée (en 
mg/g). Les valeurs sont moyennées sur au moins 2 séries. Les écarts obtenus entre chaque valeurs sont indiqués par +/-. 
Les écarts des sous-totaux et du total des espèces quantifiées sont donnés à titre indicatif. 
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Les résultats des analyses GC-MS révèlent que les bio-huiles sont composées de molécules à chaîne 
courte – aldéhydes, cétones, acides carboxyliques et alcools - d’anhydrosaccharides, de furanes et 
d’espèces constituées d’un cycle aromatique – phénols, guaiacols, syringols – parfois azoté.  
La composition des huiles obtenues à partir de biomasse brute et lavée sont sensiblement 
différentes. En particulier, la proportion en lévoglucosan, en glycoaldéhyde et en 1-hydroxy-2-
propanone sont de 36mg/g, 149mg/g et 51mg/g pour l’huile brute contre 109mg/g, 86mg/g et 
16mg/g dans le cas de l’huile obtenue à partir de biomasse lavée. Or, il est couramment admis que le 
lévoglucosan est le principal produit de la dépolymérisation de la cellulose alors que le glycoaldéhyde 
et le 1-hydroxy-2-propanone proviennent de sa fragmentation [122]. Comme explicité au chapitre 1, 
les réactions de dépolymérisation et de fragmentation sont des réactions compétitives. Ceci montre 
que le lavage des alcalins et des alcalino-terreux permet de favoriser les mécanismes de 
dépolymérisation de la cellulose aux dépens de sa fragmentation. Ce résultat est conforté par de 
nombreuses études [140, 164, 178, 179].  
Les résultats d’analyse reportés dans le tableau 11 démontrent que les sels métalliques imprégnés 
dans la biomasse favorisent fortement la production d’anhydrosaccharides par dépolymérisation de 
la cellulose. En revanche, l’insertion de sels métalliques dans la biomasse a aussi un impact sur la 
formation des produits de fragmentation tels que les aldéhydes et les cétones. En particulier, les 
teneurs en glycoaldéhyde et en 1-hydroxy-2-propanone sont divisées par un facteur variant entre 3 
et 10 en comparaison à l’huile brute. Les sels de nitrate catalysent donc la dépolymérisation de la 
cellulose au détriment de sa fragmentation. 
En revanche, dans les résultats d’analyses, il apparait que les teneurs en phénols, en guaiacols et en 
syringols - produits considérés comme étant issus de la dégradation de la lignine [137] - est 
légèrement plus élevée pour l’huile obtenue à partir de biomasse brute suggérant, à l’inverse, que le 
lavage réduit la dépolymérisation de la lignine. Cette affirmation va dans le sens des résultats de 
Nowakowski et al. [141] qui révèlent que les alcalins et les alcalino-terreux tels que le potassium - 
présent dans la biomasse brute - augmentent la production de dérivés phénoliques.  
Les teneurs en phénols, en guaiacols et en syringols diminuent aussi en présence de sel métallique. 
Comme d’autre part, les rendements en charbon augmentent, nous pensons que les métaux 
imprégnés catalysent principalement les réactions de carbonisation de la lignine au détriment de sa 
dépolymérisation. Enfin, parmi les espèces possédant un cycle aromatique, nous pouvons remarquer 
une augmentation de la teneur en pyridine parfois substituée avec un groupement méthyle. Ce 
résultat suggère qu’une partie des atomes d’azote des nitrates interagit avec les cycles aromatiques 
de la lignine. 
En résumé, les résultats des analyses GC-MS montrent que les sels de nitrate imprégnés dans la 
biomasse influencent fortement les mécanismes primaires de dépolymérisation et de fragmentation. 
Plus particulièrement, ces sels inhibent la dépolymérisation de la lignine et la fragmentation de la 
cellulose. A l’inverse, ces sels catalysent les mécanismes primaires de dépolymérisation de la 
cellulose. Le lavage des alcalins et des alcalino-terreux favorise aussi la dépolymérisation de la 
cellulose, néanmoins, nous pouvons constater que les anhydrosaccharides formés à partir de 
biomasse lavée sont en partie différents de ceux produits à partir de biomasse imprégnée. En effet, 
les bio-huiles obtenues à partir de biomasses imprégnées contiennent, en plus du lévoglucosan, des 
quantités importantes de LAC et de DGP contrairement à l’huile produite à partir de biomasse lavée. 
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Etant donné que ces anhydrosaccharides proviennent de la cellulose, ceci suggère que les 
mécanismes de dépolymérisation qui concourent à la formation de ces espèces, sont impactés par 
les sels de nitrates imprégnés. 
La teneur en lévoglucosan est multipliée par deux en présence de Mn(NO3)2, de Fe(NO3)3, de 
Co(NO3)2, de Ni(NO3)2, de Zn(NO3)2 et de Ce(NO3)3 et par trois en présence de Cu(NO3)2 par rapport à 
l’huile brute. Cependant, une augmentation d’un facteur 3 est aussi observée dans le cas de la 
biomasse lavée. L’augmentation de la teneur en lévoglucosan peut donc provenir : i) de la réduction 
de la teneur en alcalins et en alcalino-terreux – qui a lieu au cours du lavage ou de l’imprégnation - 
puisque ces inorganiques favorisent la fragmentation, ii) de l’insertion des cations Mn2+, Fe3+, Co2+, 
Ni2+, Cu2+, Zn2+ et Ce3+ qui sont des acides de Lewis iii) d’une combinaison de ces deux facteurs. En 
s’appuyant sur la littérature, nous pensons qu’il est raisonnable de considérer que les deux facteurs 
sont impliqués [26, 143, 164, 178].  
Une augmentation drastique de la teneur en LAC35 (1-hydroxy, (1R)-3,6-dioxabicyclo[3.2.1]octan-2-
one) est observée lorsque la biomasse est imprégnée avec Mn(NO3)2, Fe(NO3)3, Co(NO3)2, Ni(NO3)2, 
Zn(NO3)2 et Ce(NO3)3. En particulier, lorsque la biomasse contient du Zn(NO3)2, la teneur en LAC 
augmente d’un facteur 15, ce qui représente 20,2% de la fraction organique de l’huile. Néanmoins, la 
teneur en LAC n’augmente pas en présence de nitrate de cuivre dans la biomasse. Ce résultat 
provient probablement du fait que les nanoparticules de cuivre s’agglomèrent aux alentours de 
361°C pour former des nanoparticules plus grosses, ce qui réduit le nombre de sites actifs présents 
dans la biomasse lors de la dépolymérisation de la cellulose.  
Le LAC a été identifié pour la 1ère fois par Furneaux et al. [119] en pyrolysant de la cellulose 
imprégnée avec ZnCl2, FeCl3, AlCl3, NiCl2, CoCl2, MnCl2 et ZnCl2. Cependant, elle n’a pas été détectée 
dans l’huile obtenue à partir de biomasse imprégnée avec du CuCl2, ce qui semble cohérent avec nos 
observations. De plus, Furneaux et al. [119] ont insisté sur le fait que les acides de Lewis – à 
l’exception de Cu2+ - catalysent la formation de LAC ce qui n’est pas le cas des acides de Brønsted tels 
que H3PO4, NaH2PO4 et NaHSO4. Deux décennies plus tard, Fabbri et al. [121, 175] ont montré que le 
LAC pouvait être produit en imprégnant de la cellulose avec des nanoparticules de Al2O3, de MgO, de 
TiSO4 et Al2O3.TiO2 mais ont confirmé que les zéolithes FAU et MFI – qui possèdent de nombreux 
sites acide de Brønsted – ne catalysent pas la formation de LAC. En outre, en comparant les 
rendements en LAC obtenus à partir de Al2O3.TiO2 sous forme de nanoparticules et de poudre, ils ont 
souligné l’importance d’insérer des sites catalytiques nanométriques dans la cellulose [121].  
Nous pouvons aussi souligner que les sels imprégnés dans la biomasse influencent les rendements en 
DGP (1,4:3,6-Dianhydro-α-D-glucopyranose) puisque sa teneur double par rapport à celle de l’huile 
brute en présence notamment de Zn(NO3)2 et de Cu(NO3)2. Ces résultats sont riches d’enseignements 
puisque, selon Branca et al. [146, 152], le DGP est formé par dépolymérisation de cellulose ayant subi 
au préalable des réactions de déshydratation catalysées notamment par l’insertion d’un acide de 
Brønsted. Dans notre cas, comme évoqué au paragraphe II, ce résultat tend à confirmer que l’acide 
                                                          
 
35
 Cette molécule n’est pas référencée dans la base de données NIST 2011. Pour l’identifier, nous avons 
comparé notre spectre MS à celui obtenu par l’équipe de recherche du laboratoire CIRSA de l’université de 
Bologne, Italie (cf annexe H). 
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nitrique se forme lors de la dégradation du sel de nitrate et favorise la déshydratation partielle de la 
cellulose.  
Avant de clore cette partie, nous souhaitons évaluer l’influence des mécanismes catalysés par 
l’imprégnation des sels de nitrate sur la désoxygénation des bio-huiles. En nous basant sur les 
analyses GC-MS, nous avons vu que ces sels catalysent la formation d’anhydrosaccharides, qui sont 
des espèces fortement oxygénées, et inhibent la formation de dérivés phénoliques (phénols, 
guaiacols et syringols) faiblement oxygénés. En effet, d’après la figure 54, les ratios O/C du 
lévoglucosan et du LAC sont respectivement de 0,83 et de 0,67 alors que ceux du phénol, du guaiacol 
et du syringol valent respectivement 0,17 ; 0,29 et 0,37.  
 
Figure 54 Répartition des principales espèces des bio-huiles sur un diagramme de Van Krevelen. Les courbes de niveau de 
densité énergétique ont été calculées à partir de la corrélation de Channiwala [92]. 1 : Acide acétique, Glycoaldéhyde, 
Formaldéhyde, 2 : Lévoglucosan, 3 : Acide propionique, 4 : LAC, DGP, 5 : Acétaldéhyde, 6 : 5-hydroxyméthylfurfural, 7 : 
Furfural, 8 : Syringol, 9 : 3-méthyl-1,2-cyclopentandione, 10 : Guaiacol, 11 : 4-allylguaiacol (eugénol), 4-propenylguaiacol 
(isoeugénol), 12 : 3-méthyl-2-cyclopenten-1-one, 13 : Phénol, 14 : Crésols, 15 : Diméthylphénols 
Ces résultats suggèrent que la fraction organique des bio-huiles obtenues à partir de biomasse 
imprégnée est plus oxygénée que celle de l’huile de pyrolyse brute. En d’autres termes, ceci 
signifierait que la fraction organique de l’huile de pyrolyse brute possède potentiellement une 
densité énergétique plus élevée que celles des bio-huiles obtenues à partir de biomasse imprégnée. 
Remarquons que ces tendances n’ont pas pu être confirmées puisque la récupération des bio-huiles 
nécessite d’utiliser un solvant, empêchant ainsi de mesurer directement le PCI des bio-huiles36.  
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 Pour pallier à cette difficulté, nous avons tenté de récupérer au maximum les bio-huiles sans solvant, 
néanmoins, la fraction récupérée (sans solvant) n’était pas représentative de l’intégralité des bio-huiles. 
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4. Conclusion partielle 
Les sels de nitrates imprégnés dans la biomasse ont un effet catalytique important sur les 
mécanismes primaires de pyrolyse - c’est-à-dire, sur les mécanismes de dépolymérisation, de 
fragmentation et de carbonisation - et sont décomposés, au cours de la pyrolyse, pour former des 
nanoparticules métalliques. Les très fortes proportions en anhydrosaccharides contenues dans les 
bio-huiles démontrent que les sels de nitrates imprégnés dans la biomasse catalysent la 
dépolymérisation de la cellulose aux dépens de la fragmentation et de la carbonisation. Comme 
évoqué précédemment, nous pensons que les nitrates se dégradent pour former de l’acide nitrique, 
qui catalyse la déshydratation de la  cellulose avant que celle-ci ne soit dépolymérisée, comme en 
témoigne la plus forte proportion en DGP. De plus, nous avons observé une très forte augmentation 
de la teneur en LAC contenue dans les bio-huiles obtenues à partir de biomasse imprégnée. La 
formation de LAC semble intimement liée à la nature du sel puisque sa proportion est multipliée par 
un facteur 3 en présence de Fe(NO3)3 et par un facteur 16 en présence de Zn(NO3)3. L’huile de 
pyrolyse issue de biomasse brute contient la teneur en produits de fragmentation – glycoaldéhyde et 
1-hydroxy-2-propanone – la plus élevée mais aussi la plus faible teneur en lévoglucosan. A l’inverse, 
les bio-huiles issues de biomasse lavée et imprégnée contiennent peu de produits de fragmentation 
et des proportions élevées en lévoglucosan. Ces résultats montrent que les métaux catalysent la 
dépolymérisation de la cellulose alors que les alcalins et les alcalino-terreux inhibent la 
dépolymérisation aux profits de la fragmentation de la cellulose.  
Les bio-huiles issues de biomasse imprégnée contiennent peu de dérivées phénoliques - phénols, 
guaiacols et syringols - produits par dépolymérisation de la lignine. D’autre part, les sels de nitrates 
favorisent l’augmentation des rendements en charbon ce qui laisse présager que la lignine est peu 
dégradée et qu’elle subit avant tout des réactions de carbonisation aux dépens de sa 
dépolymérisation. 
La plus forte teneur en anhydrosaccharides d’une part, et la baisse de la proportion de dérivés 
phénoliques d’autre part suggère que la densité énergétique des bio-huiles obtenues par pyrolyse de 
biomasse imprégnée est plus faible que celle de l’huile brute. Il convient de rappeler que la faible 
proportion de dérivés phénoliques peut provenir de la vitesse de chauffe modérée à laquelle la 
biomasse est soumise dans le réacteur en lit fixe. En effet, comme évoqué dans le chapitre 1, le 
coefficient d’échange thermique du réacteur en lit fixe est d’environ 50W/m².K [54] ce qui permet 
d’obtenir des vitesses de chauffe de la biomasse d’environ 10°C/s. Or, pour augmenter la densité 
énergétique des bio-huiles, il est nécessaire de limiter la carbonisation de la lignine et de favoriser la 
formation de monomères aromatiques (faiblement oxygénés) ce qui requiert d’augmenter la vitesse 
de chauffe de la biomasse. Cette constatation nous a invité à poursuivre les essais de pyrolyse de 
biomasse imprégnée sur un réacteur à lit fluidisé. Comme discuté dans le chapitre 1, ce type de 
procédé permet d’augmenter les échanges thermiques d’un facteur 7 à 10 par rapport à un réacteur 
à lit fixe. Pour ces raisons, la partie 4 est dédiée à l’étude de la pyrolyse de biomasse imprégnée en lit 
fluidisé. 
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IV. Pyrolyse de biomasse imprégnée en lit fluidisé 
Les essais de pyrolyse en lit fluidisé ont été réalisés dans un réacteur qui a été dimensionné, conçu et 
mis au point au Cirad au cours de la thèse. Dans cette partie, dédiée à la pyrolyse de biomasse 
imprégnée en lit fluidisé, nous avons souhaité restreindre le choix à deux sels métalliques afin 
d’étudier l’influence de la nature de l’anion, de la concentration en sel, et du temps de séjour des 
charbons dans le réacteur.  
Les sels testés sont le nitrate de cérium et le nitrate de manganèse, c’est-à-dire un sel d’une terre 
rare et d’un métal de transition. Ce choix est justifié par le fait que, comme observé lors des essais en 
lit fixe, les métaux de transition ont un effet catalytique assez similaire et agissent avant tout sur la 
dépolymérisation de la cellulose. De plus, il apparaît que ces deux métaux semblent favoriser la 
production de CO2 qui est susceptible de réduire la teneur en oxygène des bio-huiles.  
Les essais en lit fixe ont permis de démontrer que l’anion joue un rôle crucial lors de la dégradation 
thermique du sel. Nous avons donc évalué – en plus des sels de nitrates de manganèse et de cérium - 
l’influence de l’acétate de manganèse. L’intérêt de ce sel est d’éviter l’introduction des composés 
soufrés ou chlorés dans l’huile de pyrolyse, contrairement aux sels de chlorures et de sulfates. 
D’autre part, nous avons étudié l’influence de la concentration en sel qui, comme l’indique Collard, 
modifie les rendements en produits de pyrolyse [26].  
Enfin, nous avons démontré précédemment que les sels imprégnés dans la biomasse catalysent les 
mécanismes primaires de pyrolyse et que les sels se dégradent pour former des nanoparticules 
finement dispersées sur le charbon de pyrolyse. Les charbons sont parfois utilisés en tant que 
support de catalyse hétérogène pour d’autres applications [80, 114]. Partant de cette hypothèse, 
nous avons souhaité étudier l’influence du temps de séjour des charbons issus de la pyrolyse de 
biomasse imprégnée dans le réacteur de pyrolyse afin d’évaluer leurs effets potentiel sur les 
mécanismes secondaires de pyrolyse, c’est-à-dire, sur les réactions ayant lieu en phase gazeuse. Agir 
sur ce paramètre requiert de modifier la hauteur du lit de sable dans le réacteur à lit fluidisé. 
1. Imprégnations complémentaires 
Les essais de pyrolyse en lit fluidisé ont nécessité d’effectuer de nouvelles imprégnations sous vide 
avec les sels Mn(CH3COO)2, Mn(NO3)2 et Ce(NO3)3 à partir du partir du protocole décrit dans le 
chapitre 2. Cependant, le pH de la solution de Mn(CH3COO)2 n’a pas été ajusté au même pH que les 
solutions de nitrate en raison du pKa élevé37 du couple acido-basique CH3COOH/CH3COO
-. En effet, 
abaisser le pH requiert une quantité très élevée d’acide nitrique pour abaisser le pH à 1,5 et entraîne 
ainsi l’insertion – non souhaitée dans ce cas - de nitrates. En outre, nous avons effectué une 
imprégnation à 1,5mmol/g de nitrate de manganèse pour étudier l’impact de la concentration. Les 
résultats d’imprégnations sont présentés dans le tableau 12. Les teneurs en métaux ont été 
déterminées à partir d’une mesure du taux de cendres, en effectuant une correction sur la teneur en 
oxygène des oxydes (cf chapitre 2. IV.1.d). Cette méthode permet d’estimer rapidement et 
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 Le pKa du couple CH3COOH/CH3COO
-
 est de 4,8. 
108 
 
précisément les teneurs en métaux imprégnés dans la biomasse38. Les teneurs en nitrates ont été 
déterminées à partir de l’excès d’azote mesuré par analyse élémentaire. La teneur en anions acétates 
n’a pas pu être mesurée car il n’est pas possible de distinguer le carbone issu des acétates du 
carbone de la biomasse. Or, étant donné que la teneur massique en manganèse dans la biomasse est 
de 2,6%, nous pouvons calculer la teneur stœchiométrique en acétate, qui est de 5,5%. Comme 
évoqué précédemment, la teneur réelle est probablement inférieure à cette valeur. 
 Mn(CH3COO)2 Mn(NO3)2 Mn(NO3)2 Ce(NO3)3 
Teneur molaire en métal visée (mmol/g) 0,5 0,5 1,5 0,5 
Teneur molaire en métal obtenue (mmol/g) 0,47 0,44 1,53 0,44 
pH solution d’imprégnation 7 1,5 1,5 1,5 
Teneur massique en métal (%) 2,6% 2,4% 8,4% 6,1% 
Teneur en anion (%) - 5,5% 9,3% 5,6% 
Teneur en anion stœchiométrique (%) 5,5% 6,6% 19,0% 8,1% 
Tableau 12 Résultats des imprégnations complémentaires avec les sels de nitrates de manganèse et de cérium et le sel 
d'acétate de manganèse. Les imprégnations ont été effectuées sous vide. Les teneurs molaires et massiques sont 
exprimées respectivement en mmol/g et en g/g de biomasse. 
2. Effet catalytique des sels imprégnés sur les mécanismes de pyrolyse 
Les essais de pyrolyse ont été effectués sur le réacteur à lit fluidisé en imposant une température de 
500°C. Le réacteur a été dimensionné pour contenir un lit de sable de 10cm39. Pour chaque essai, le 
réacteur a été alimenté avec une masse de biomasse comprise entre 50g et 100g avec un débit 
d’environ 50g/h. Ceci correspond à une durée de pyrolyse de 1h à 2h, ce qui est suffisant pour 
considérer que la conversion a lieu en régime permanent40. Le protocole expérimental est détaillé au 
chapitre 2.  
Afin de distinguer l’effet du lavage et de l’imprégnation, des essais de pyrolyse avec de la biomasse 
lavée – au même pH que les solutions d’imprégnations – ont été effectués. Cependant, avec cette 
biomasse, nous avons observé que le réacteur se bouchait au bout de quelques minutes en formant 
des particules de quelques centimètres constituées d’un mélange de sable et de charbon. En 
pratique, la défluidisation du lit est matérialisée, au cours de l’expérimentation, par une variation 
brutale de la température de la zone réactionnelle mesurée avec un thermocouple. Ce phénomène 
n’a pas été observé avec la biomasse brute ou imprégnée, par conséquent, les résultats sont 
comparés aux essais effectués à partir de biomasse brute.  
Les causes de la défluidisation ont été étudiées en détail par Bartels et al. [203]. Selon cette équipe, 
l’agrégation de particules peut provenir de la fusion des cendres ou de la présence d’un liquide 
« collant » qui se dépose à la surface des particules de biomasse. Il est clair que la fusion des cendres 
ne peut pas être à l’origine ce phénomène puisque la défluidisation du lit n’a pas été observée lors 
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 En toute rigueur, cette méthode mesure la teneur en métal imprégnée ainsi que la teneur en alcalins et en 
alcalino-terreux, néanmoins, comme explicité au début de ce chapitre, la teneur en alcalins et en alcalino-
terreux dans la biomasse peut être négligée car elle est inférieure à 0,1%. 
39
 La hauteur du lit au repos représente 2/5 de la hauteur totale du réacteur. 
40
 Nous considérons que le profil de la température mesurée dans le réacteur (au niveau de la zone 
réactionnelle) est un bon indicateur pour déterminer si le régime permanent est atteint. En pratique cette 
température est stable au bout de quelques minutes ce qui permet de considérer que la conversion a lieu 
principalement en régime permanent. 
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des essais avec de la biomasse brute et ne peut, a fortiori, pas avoir lieu avec de la biomasse lavée 
qui contient moins de cendres. Selon nous, il est plus probable que la biomasse ait subit une 
hydrolyse partielle lors du lavage à pH acide, libérant notamment des molécules de β-D-glucose. 
Notons que la température de fusion du β-D-glucose est de 150°C et que cette espèce présente un 
aspect sirupeux et visqueux sous forme liquide. Cette hypothèse permet d’expliquer pourquoi la 
biomasse lavée s’agrège au cours de la pyrolyse, néanmoins, elle ne permet pas de comprendre 
pourquoi ce phénomène n’a pas lieu à partir de biomasse imprégnée, qui comme la biomasse lavée, 
a probablement été partiellement hydrolysée. Bien que ces phénomènes soient très complexes, nous 
pensons que la présence de NO2 peut favoriser l’oxydation du β-D-glucose en fusion. D’autre part, il 
est probable que l’acide nitrique puisse déshydrater le β-D-glucose pour former des 
anhydrosaccharides possédant une température de fusion bien plus élevée41. 
Les rendements en produits de pyrolyse solide et liquide ont été déterminés en pesant les éléments 
de récupération avant et à la fin de l’essai. Les proportions de gaz de pyrolyse – CO2, CO, CH4, H2, 
C2H4 et CH2H6 – mais aussi de NOx – NO2 et NO - ont été mesurées en continu avec une µGC et un 
analyseur de combustion (Testo). Les teneurs en métaux dans les charbons n’ont pas pu être 
mesurées car ces derniers sont récupérés en sortie du cyclone et mélangés avec du sable qui 
provient du lit fluidisé. Cependant, nous supposons que les métaux restent piégés dans les charbons 
comme c’est le cas en lit fixe. Par la suite, nous présentons les rendements obtenus à partir de 
biomasse imprégnée avec Mn(NO3)2, Mn(CH3COO)2 et Ce(NO3)3 à 0,5mmol/g. Puis, nous évaluons 
l’influence de la concentration en nitrate de manganèse : à 0,5mmol/g et à 1,5mmol/g ainsi que 
l’effet de l’imprégnation de Mn(CH3COO)2 dans la biomasse. Enfin, nous étudions l’influence du 
temps de séjour du charbon, sur les mécanismes primaires et secondaires de pyrolyse.  
Les essais n’ont pas été dédoublés étant donné le temps consacré à chaque expérimentation et à la 
mise au point du réacteur. Cependant, nous nous sommes assurés de la répétabilité de 
l’expérimentation en effectuant la pyrolyse de biomasse brute en triplicat. Les résultats sont 
comparés aux rendements obtenus à partir de biomasse brute en raison des problèmes évoqués 
avec la biomasse lavée. 
a. Influence de l’imprégnation de sels de nitrates et d’acétate sur les 
mécanismes primaires de pyrolyse 
Cette sous-partie est consacrée à l’étude de l’effet catalytique des sels de nitrates de cérium et de 
manganèse ainsi que du sel d’acétate de manganèse sur les mécanismes primaires de pyrolyse dans 
un réacteur à lit fluidisé. Les biomasses contiennent une teneur molaire en sel de 0,5mmol/g. Les 
rendements en produits de pyrolyse sont présentés sur la figure 55. 
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 D’après la base de donnée en ligne de la Royal Society of Chemistry, la température de fusion du 
lévoglucosan est estimée à 383°C +/- 42°C (https://www.chemspider.com/) 
110 
 
 
Figure 55 Rendements en produits de pyrolyse flash en lit fluidisé - hauteur de lit standard - à partir de biomasse brute et 
de biomasses imprégnées avec Mn(NO3)2, Mn(CH3COO)2 et Ce(NO3)3 à 0,5mmol/g à 500°C. Les barres d’erreurs ont été 
mesurées pour la biomasse brute à partir de 3 essais 
Le bilan massique est d’environ 95% mais est un peu plus faible – 92,7% - pour l’essai effectué avec 
de l’acétate de manganèse. Dans le cas de la biomasse brute, les rendements en charbon, en bio-
huile et en gaz sont respectivement de 16,3% +/- 1,3%, de 67,1% +/- 1,7% et de 13,9% +/- 1,5% ce qui 
correspond à des valeurs habituellement rapportées dans la littérature sur ce type de réacteur [47]. 
A titre comparatif, ces rendements sont respectivement de 26,9%, 51,1% et 16,3% en lit fixe (à partir 
de biomasse brute), ce qui indique notamment que l’emploi d’un réacteur à lit fluidisé permet de 
réduire les rendements en charbons aux profits des rendements en bio-huiles. En outre, les faibles 
écarts observés entre les trois essais effectués à partir de biomasse brute attestent de la répétabilité 
de l’expérimentation.  
En présence de sels de nitrates – Ce(NO3)3 et Mn(NO3)2 - les rendements en charbons augmentent ce 
qui permet d’affirmer que la présence de ces sels favorise la carbonisation. Ce résultat est en accord 
avec les observations faites au préalable en lit fixe. En revanche, le rendement en charbon à partir de 
biomasse imprégnée avec de l’acétate de manganèse est beaucoup plus faible que celui obtenu avec 
du Mn(NO3)2 ce qui suggère que le sel d’acétate ne favorise pas les réactions de carbonisation 
contrairement aux sels de nitrates.  
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D’autre part, le rendement de la fraction organique liquide est peu impacté par la présence de 
Mn(CH3COO)2 alors qu’il diminue sensiblement lorsque la biomasse est imprégnée avec Mn(NO3)2 ou 
Ce(NO3)2 par rapport au rendement à partir de biomasse brute. Concernant les gaz, l’insertion d’un 
sel de nitrate se traduit par une augmentation des rendements en CO2 et par la production de NO. 
L’absence de NO2 suggère que cette espèce très réactive a été réduite en NO, probablement selon les 
équations 19 et 20.  
Les différences notables entre les rendements obtenus en présence de Mn(NO3)2 et de Mn(CH3COO)2 
confirment que les anions agissent sur les mécanismes primaires. La dégradation du sel d’acétate de 
manganèse est un processus complexe. En effet, d’après Afzal et al. l’acétate de manganèse se 
dégrade pour former du CO2 et de l’acétone entre 270°C et 320°C sous atmosphère inerte [148]. 
Cependant, il paraît plus probable que les acétates forment de l’acide acétique. Notons que, 
contrairement aux sels de nitrates la dégradation thermique du sel d’acétate ne produit ni acide de 
Brønsted fort, ni espèce oxydante. Or, selon Branca et al. la présence d’acide de Brønsted favorise les 
réactions de déshydratation et la formation de charbon [146]. D’autre part, la présence d’un oxydant 
diminue les rendements en bio-huiles. Ces deux aspects permettent d’expliquer les différences 
obtenues par pyrolyse de biomasse imprégnée avec des sels de nitrates ou d’acétates. 
Par la suite, afin de distinguer les mécanismes primaires de dépolymérisation et de fragmentation, 
les bio-huiles ont été injectées en GC-MS selon le protocole détaillé au chapitre 2.  Ces analyses ont 
permis de déterminer les teneurs en anhydrosaccharides, en alcools, en aldéhydes, en cétones, en 
furanes et en dérivées phénoliques (phénols, guaiacols et syringols). Les résultats sont présentés sur 
le tableau 13. 
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Tableau 13 Composition des bio-huiles obtenues par pyrolyse en lit fixe de biomasse brute ou imprégnée (en mg/g). Les 
barres d’erreurs ont été déterminées à partir des compositions de 3 bio-huiles obtenues à partir de biomasse brute. 
Celles-ci  représentent les valeurs minimales et maximales. Dans le cas des essais à partir de biomasse brute, les écarts 
des sous-totaux et du total des espèces quantifiées sont donnés à titre indicatif. 
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En premier lieu, nous pouvons observer que l’huile brute produite en lit fluidisé contient plus de 
dérivés phénoliques (phénols, guaiacols et syringols) que l’huile brute produite en lit fixe : 24,8mg/g 
contre 16,2mg/g. En particulier, les teneurs en phénol, en guaiacol et en syringol sont 
respectivement de 0,9 mg/g, 3,4 mg/g et 7,1 mg/g en lit fluidisé contre 1,8 mg/g, 1,3 mg/g et 2,1 
mg/g en lit fixe. Ceci confirme l’importance d’opérer à vitesse de chauffe élevée pour dépolymériser 
efficacement la lignine tout en limitant les réactions de carbonisation de cette macromolécule. 
Malgré cela, nous pouvons observer que les teneurs en dérivés phénoliques sont plus faibles dans les 
bio-huiles obtenues à partir de biomasse imprégnée avec des sels de nitrates et d’acétate que dans le 
cas de l’huile de pyrolyse brute. Ce résultat montre que l’insertion de manganèse et de cérium sous 
forme de sel de nitrate ou d’acétate ne permet pas de favoriser la dépolymérisation de la lignine 
pour augmenter la production de dérivées phénoliques. 
Dans le cas des bio-huiles obtenues à partir de biomasse imprégnée avec Mn(NO3)2, Ce(NO3)3 et 
Mn(CH3COO)2, nous observons que la teneur en acide acétique est plus élevée dans l’huile obtenue 
avec le sel d’acétate ce qui indique que ce sel se dégrade pour former principalement de l’acide 
acétique.  
Les teneurs en anhydrosaccharides des huiles obtenues à partir de ces trois biomasses imprégnées – 
à 0,5mmol/g - sont sensiblement plus élevées que celles de l’huile brute. En particulier, les sels 
imprégnés ont une influence drastique sur la production de LAC puisque sa teneur est de 3,2mg/g 
dans l’huile brute contre 34,1mg/g et 36,7mg/g avec Ce(NO3)3 et Mn(NO3)2 et 48,7mg/g à partir de 
biomasse imprégnée avec de l’acétate de manganèse. En outre, ces résultats démontrent que pour 
produire du LAC le sel d’acétate de manganèse est plus efficace que le sel de nitrate de manganèse. 
De plus, les teneurs en lévoglucosan sont de 49,1mg/g, 97,5mg/g, 76,4mg/g et 108,1mg/g dans le cas 
respectivement des biomasses brute et imprégnées avec Ce(NO3)3, Mn(CH3COO)2 et Mn(NO3)2. Ce 
résultat confirme l’influence du cérium et du manganèse pour catalyser les réactions primaires de 
dépolymérisation. En outre, la plus faible proportion de lévoglucosan et la teneur en LAC plus élevée 
en présence d’acétate de manganèse par rapport au nitrate de manganèse provient probablement 
du fait que la production de ces deux anhydrosaccharides résulte de réactions compétitives. Enfin, 
les teneurs en DGP augmentent en présence de sel de nitrate alors qu’elles n’augmentent pas dans le 
cas de l’huile obtenue à partir de biomasse brute et imprégnée le sel d’acétate. Ce résultat conforte 
le fait que le DGP semble se former à partir de cellulose déshydratée en présence d’un acide de 
Brønsted fort, tel que l’acide nitrique, produit lors de la dégradation thermique des sels de nitrates. 
Rappelons que les sels d’acétate se dégradent pour former principalement de l’acide acétique [148] 
qui n’est pas un acide fort.  
Comme attendu, les teneurs en produits de la fragmentation tels que le glycoaldéhyde et le 1-
hydroxy-2-propanone sont plus faibles dans les bio-huiles issues de biomasses imprégnées en 
comparaison avec l’huile brute. Ce résultat confirme que les sels imprégnés dans la biomasse 
favorisent la dépolymérisation aux dépens de la fragmentation. En analysant plus finement ces 
résultats, nous pouvons observer que les teneurs en glycoaldéhyde et en 1-hydroxy-2-propanone 
sont plus élevées lorsque la biomasse contient un sel d’acétate que lorsqu’elle contient un sel de 
nitrate mais restent inférieures aux teneurs de l’huile brute. Il convient de rappeler que le pH de la 
solution d’imprégnation contenant Mn(CH3COO)2 est de 7 contre 1,5 dans le cas des sels de nitrates. 
Or, l’acidité de la solution d’imprégnation favorise le lavage des alcalins et des alcalino-terreux qui 
catalysent les mécanismes primaires de fragmentation. Selon nous, la plus forte teneur en produits 
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de fragmentation - glycoaldéhyde et en 1-hydroxy-2-propanone – indique que la biomasse 
imprégnée avec le sel d’acétate contient une proportion d’alcalins et d’alcalino-terreux plus 
importante que les biomasses imprégnées avec des sels de nitrates. 
b. Influence de la concentration en nitrate de manganèse sur les 
mécanismes primaires de pyrolyse 
Dans ce paragraphe, nous évaluons l’influence de la concentration en nitrate de manganèse en 
comparant les rendements obtenus à partir de biomasses imprégnées à 0,5mmol/g et à 1,5mmol/g. 
Les résultats sont comparés aux rendements à partir de biomasse brute sur la figure 56. 
 
Figure 56 Rendements obtenus par pyrolyse flash de biomasse brute ou imprégnée avec du nitrate de manganèse à 
0,5mmol/g et à 1,5mmol/g à 500°C. Les essais ont été effectués dans un réacteur à lit fluidisé - hauteur de lit standard -. 
Les barres d’erreurs ont été mesurées pour la biomasse brute à partir de 3 essais 
Lorsque la teneur en nitrate de manganèse augmente, les rendements en charbons, en eau et en CO2 
augmentent aux dépens de la fraction organique des bio-huiles. Ces résultats confirment la forte 
propension du nitrate de manganèse à favoriser la carbonisation, la déshydratation et la 
décarboxylation. 
Les rendements en NO sont d’environ 0,4% et 1,0% à partir des biomasses imprégnées 
respectivement avec 0,5mmol/g et 1,5mmol/g de Mn(NO3)2. Des traces de NO2 ont été détectées 
avec la biomasse imprégnée avec la plus forte teneur en sel, cependant, elles représentent 0,002% 
du rendement et ont donc été négligées. La proportion d’azote contenue dans le NO comparée à 
l’azote apporté par l’imprégnation de nitrates est présentée dans le tableau 14. Les teneurs en azote 
dues aux nitrates et à l’oxyde d’azote sont nommées %NNO3- et %NNO alors que la proportion d’azote 
contenue dans le NO par rapport à l’insertion de nitrates est notée %NNO/%NNO3-. 
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Teneur en NO3
- dans 
la biomasse (%) 
Rendement 
en NO (%) 
%NNO3- %NNO %NNO/%NNO3- 
Mn(NO3)2 0,5mmol/g 5,5% 0,4% 1,2% 0,2% 15% 
Mn(NO3)2 1,5mmol/g 9,3% 1,0% 2,1% 0,5% 22% 
Tableau 14 Teneurs en nitrates dans la biomasse et rendements en NO pour effectuer un bilan azote à partir de la 
proportion d’azote contenue dans le NO (%NNO) par rapport à l’azote apporté par l’insertion de nitrates (%NNO3-) 
D’après ces résultats, nous pouvons remarquer que la proportion d’azote contenue dans le 
monoxyde d’azote représente environ 20% de l’azote dû aux nitrates. Ce résultat suggère que les 
nitrates se dégradent pour former d’autres espèces azotées. Or, comme discuté précédemment, les 
nitrates se sont probablement décomposés pour former de l’acide nitrique. En outre, l’azote se 
retrouve partiellement dans les bio-huiles comme l’atteste la présence d’espèces azotées telles que 
la pyridine. Néanmoins, ces espèces représentent moins de 0,4mg/g des bio-huiles ce qui représente 
des quantités très faibles. D’autres analyses sont requises pour effectuer des bilans azote complets, 
cependant, ces résultats suggèrent qu’une fraction importante des nitrates se décompose pour 
former de l’acide nitrique ainsi que du NO2 qui est ensuite réduit en NO.  
D’après le tableau 13, l’analyse de l’huile obtenue à partir de biomasse imprégnée avec 1,5mmol/g 
de Mn(NO3)2 révèle des teneurs plus élevées en DGP, en méthanol et en acide acétique que dans le 
cas d’une biomasse imprégnée avec le même sel à 0,5mmol/g. La hausse de la teneur en DGP 
confirme l’influence du sel sur la formation de cette molécule. A l’inverse, nous pouvons remarquer 
que la teneur en LAC diminue fortement lorsque  la teneur en sel augmente et passe 36,7mg/g à 
3,0mg/g dans les bio-huiles produites à partir de biomasses imprégnées en Mn(NO3)2 à 0,5mmol/g et 
à 1,5mmol/g respectivement. Ce résultat démontre que la quantité de sel doit être optimisée pour 
favoriser la production de LAC et que le maximum est compris entre 0mmol/g et 1,5mmol/g de sel de 
nitrate de manganèse. La présence d’un maximum lié à la quantité de sel pour produire du LAC a 
déjà été observée par Branca et al. [146] en présence de sulfate de fer. En effet, cette équipe de 
recherche a montré que le rendement en LAC est plus important lorsque la biomasse contient 0,7% 
de sel de sulfate de fer que lorsque celle-ci en contient 1,5% ou plus. D’autre part, toujours selon 
cette équipe, lorsque la biomasse ne contient pas de sel, la teneur en LAC est quasiment nulle ce qui 
confirme l’importance d’imprégner la biomasse avec un sel pour produire cette molécule en 
modifiant les mécanismes primaires de dépolymérisation. 
c. Influence du temps de séjour du charbon dans le réacteur : le charbon 
formé peut-il catalyser les mécanismes secondaires de pyrolyse ? 
Les résultats obtenus sur le réacteur à lit fluidisé - ainsi que sur le réacteur à lit fixe - montrent que 
l’imprégnation de la biomasse permet de catalyser les mécanismes primaires de pyrolyse. Comme 
évoqué précédemment, les charbons obtenus à partir de biomasse imprégnée contiennent des 
nanoparticules finement réparties. Ces charbons peuvent être vus comme un potentiel catalyseur 
hétérogène constitué d’un support carboné sur lequel sont déposés de nombreux sites catalytiques. 
En d’autres termes, les charbons issus de la pyrolyse de biomasse imprégnée pourraient catalyser les 
mécanismes secondaires. Pour mettre en évidence ces phénomènes, nous avons cherché à 
augmenter le temps de séjour des charbons, formés directement dans le réacteur, par pyrolyse de 
biomasse imprégnée pour favoriser leur contact avec les vapeurs. L’augmentation du temps de 
séjour permet l’accumulation des charbons dans le réacteur. In fine, cela permet d’augmenter la 
hauteur du lit de charbon que les vapeurs de pyrolyse traversent favorisant ainsi le contact gaz/solide 
entre les vapeurs et les charbons. Pour augmenter le temps de séjour des charbons, nous avons 
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réduit la hauteur du lit de sable au repos de 10cm à 5cm comme l’illustre la figure 57. De plus, le 
réacteur a été alimenté avec de la biomasse fortement imprégnée - à 1,5mmol/g de sel de Mn(NO3)2 - 
afin de se mettre dans des conditions optimales pour observer un potentiel effet catalytique des 
charbons contenant des métaux sur les mécanismes secondaires. Les résultats ont été comparés 
avec ceux obtenus pour la biomasse brute. 
 
Figure 57 Influence du temps de séjour du charbon dans le réacteur. Hauteur lit de sable au repos, a : 10cm et  b : 5cm. 
Les résultats de pyrolyse de biomasse brute et imprégnée dans le réacteur contenant un lit de sable 
de 10cm ou de 5cm (1/2 lit) sont présentés sur la figure 58.  
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Figure 58 Rendements de pyrolyse flash en lit fluidisé obtenus à partir de biomasse brute et de biomasse imprégnée avec 
du nitrate de manganèse à 1,5mmol/g à 500°C. Les barres d’erreurs ont été mesurées pour la biomasse brute avec une 
hauteur de lit standard à partir de 3 essais. Les erreurs absolues sont de +/- 1,3% pour le charbon, +/- 2% pour l’eau, +/- 
0,6% pour la fraction organique des bio-huiles, +/- 0,6% pour le CO2, +/- 0,7% pour le CO et de +/- 0,1% en sommant les 
écarts de H2, CH4, C2H4 et C2H6. 
Dans le cas de la biomasse brute convertie dans un ½ lit, les écarts observés pour les rendements en 
produits de pyrolyse sont inférieurs aux incertitudes mesurées à partir de biomasse brute avec un lit 
standard. Ceci suggère que l’augmentation du temps de séjour des charbons dans le réacteur de 
pyrolyse a un peu d’impact sur les mécanismes de pyrolyse. 
En revanche, en utilisant de la biomasse imprégnée avec du nitrate de manganèse (à 1,5mmol/g), la 
réduction de la hauteur du lit de sable provoque une hausse sensible des rendements en eau et en 
CO2 - par déshydratation et par décarboxylation - et une diminution de la fraction organique liquide. 
De plus, toujours en présence de biomasse imprégnée avec du nitrate de manganèse, les 
rendements en H2 et CH4 sont respectivement de 0,35% et 0,37% en demi lit contre 0,24% et 0,20% 
avec une hauteur de lit standard. Etant donné que tous les autres paramètres sont identiques, ces 
résultats suggèrent que l’augmentation du temps de séjour des charbons contenant des métaux 
influence les réactions ayant lieu en phase gazeuse, c’est-à-dire les mécanismes secondaires de 
pyrolyse.  
Afin de corroborer cette hypothèse, les bio-huiles obtenues ont été analysées en GC-MS pour 
détecter des produits par des mécanismes secondaires de pyrolyse. Concernant les essais effectués 
avec de la biomasse brute en modifiant le temps de séjour des charbons, nous pouvons observer 
dans le tableau 13 que les teneurs de toutes les espèces analysées sont très proches. A l’inverse, les 
teneurs en anhydrosaccharides et en espèces à chaînes carbonées courtes varient significativement 
dans les bio-huiles produites à partir de Mn(NO3)2 à 1,5mmol/g. En particulier, les teneurs en 
lévoglucosan et en DGP passent respectivement de 88,4mg/g à 37,8mg/g et de 27,5mg/g à 13,0mg/g 
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lorsque le temps de séjour des charbons - contenant des métaux - augmente. De plus, la teneur en 
acide formique passe de 3,9mg/g à 12,3mg/g lorsque la hauteur du lit est divisée par deux. 
L’augmentation de la teneur en acide formique est, selon Patwardhan et al. [125], caractéristique du 
craquage. Ces résultats démontrent que les charbons de pyrolyse contenant des nanoparticules 
catalysent, au contact des vapeurs, les mécanismes secondaires de pyrolyse. D’autre part, les 
charbons issus de la biomasse brute semblent n’avoir aucun effet catalytique sur ces mécanismes 
secondaires dans les conditions étudiées .  
En résumé, les essais de pyrolyse réalisés sur le réacteur à lit fluidisé ont permis de démontrer que 
les sels imprégnés dans la biomasse – Mn(NO3)2, Ce(NO3)3 et Mn(CH3COO)2 - catalysent la formation 
d’anhydrosaccharides par dépolymérisation de la cellulose. Cependant, l’insertion de ces sels ne 
permet pas de favoriser la dépolymérisation de la lignine pour augmenter la teneur en dérivées 
phénoliques. D’autre part, les charbons formés par pyrolyse de biomasse imprégnée peuvent, au 
contact des vapeurs, catalyser les mécanismes secondaires tels que le craquage et la 
dépolymérisation. 
Dans la partie suivante, nous nous proposons d’analyser les bio-huiles produites dans le réacteur à lit 
fluidisé afin d’évaluer l’impact des sels et des conditions opératoires sur la désoxygénation des bio-
huiles ainsi que sur leurs densités énergétiques. 
3. Influence des sels métalliques imprégnés sur la désoxygénation de la 
fraction organique des bio-huiles 
La composition élémentaire des bio-huiles obtenues par pyrolyse flash de biomasse imprégnée en lit 
fluidisé a été déterminée par analyse élémentaire (voir chapitre 2.IV.1.a). Notons que seule la 
fraction organique des bio-huiles est valorisable, c’est pourquoi nous avons calculé les compositions 
élémentaires sur base anhydre, en soustrayant la contribution de l’eau mesurée par Karl Fisher. Les 
résultats sont présentés sur le diagramme de Van Krevelen de la figure 59 qui permet à la fois 
d’évaluer la désoxygénation de la fraction organique des bio-huiles ainsi que leurs densités 
énergétiques respectives. Le calcul des courbes de niveaux de densités énergétiques, déterminé à 
partir de la corrélation de Channiwala [92], est présenté en annexe B. 
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Figure 59 Distribution sur un diagramme de Van Krevelen des fractions organiques des bio-huiles obtenues par pyrolyse 
flash de biomasses imprégnées en lit fluidisé. La teneur en sel est, sauf indication contraire, fixée à 0,5mmol/g. De 
même, la hauteur du lit au repos par défaut est de 10cm. Elle est de 5cm dans le cas « ½ lit ». Le calcul des courbes de 
niveaux de densité énergétiques est détaillé en annexe B 
Ces résultats montrent que la densité énergétique de la fraction organique de l’huile de pyrolyse 
brute obtenue avec une hauteur de lit standard est d’environ 21MJ/kg pour des ratios O/C et H/C de 
0,54 et 1,43. En revanche, les ratios O/C des bio-huiles anhydres produites en présence de Ce(NO3)3, 
Mn(NO3)2 et Mn(CH3COO)2 à 0,5mmol/g sont respectivement de 0,53 ; 0,55 et 0,60 ce qui montre 
que l’imprégnation du sel a peu d’influence sur la désoxygénation. De plus, l’augmentation de la 
teneur en Mn(NO3)2 à 1,5mmol/g a peu d’intérêt du point de vue de la désoxygénation puisque le 
ratio O/C est de 0,64 contre 0,55 dans le cas de la biomasse imprégnée à 0,5mmol/g. Ces résultats 
sont cohérents avec le fait que ces sels favorisent la production d’anhydrosaccharides - qui sont des 
espèces fortement oxygénées – et inhibent la dépolymérisation de la lignine pour former des dérivés 
phénoliques faiblement oxygénés. En définitive, malgré leurs effets catalytiques principalement sur 
les mécanismes primaires mais aussi - dans certaines conditions - sur les mécanismes secondaires, les 
sels imprégnés dans la biomasse ne permettent pas de favoriser la désoxygénation des bio-huiles. 
V. Conclusion 
L’objectif des travaux présentés dans ce chapitre était de déterminer si l’imprégnation de la 
biomasse avec des sels de nitrates et d’acétate peut permettre de désoxygéner partiellement les bio-
huiles en catalysant les mécanismes primaires de pyrolyse.  
Les essais de pyrolyse effectués avec de la biomasse imprégnée ont permis de démontrer que 
l’imprégnation permet de catalyser les mécanismes primaires de pyrolyse. En particulier, l’insertion 
d’un terre rare et de métaux de transition sous forme de sels - Mn(NO3)2, Mn(CH3COO)2, Fe(NO3)3, 
Co(NO3)2, Ni(NO3)2, Cu(NO3)2, Zn(NO3)2 et Ce(NO3)3 - a un impact considérable sur la 
dépolymérisation de la cellulose. Les analyses effectuées sur les biomasses révèlent que les cations 
mais aussi les anions – NO3
- et CH3COO
- - constituent une fraction importante de la biomasse 
imprégnée. La particularité des sels de nitrates est qu’ils se dégradent entre 130°C et 270°C, c’est-à-
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dire à des températures plus faibles que celles requises pour convertir l’hémicellulose (extremum 
dTG à 300°C) et la cellulose (extremum dTG à 360°C). Ceci n’est pas anodin puisque les nitrates se 
dégradent pour former du NO2 (qui est un puissant oxydant) et de l’acide nitrique au cours de la 
pyrolyse, au sein de la biomasse. Nous avons démontré qu’environ 20% de l’azote issu des nitrates 
est converti en NO, probablement produit par réduction du NO2. Ce résultat suggère qu’une fraction 
importante des nitrates est potentiellement convertie en acide nitrique.  
Les acides de Brønsted forts, tel que l’acide nitrique, favorisent les réactions de déshydratation et de 
carbonisation ainsi que l’hydrolyse de la cellulose. En présence de sels de nitrates, l’augmentation 
des teneurs en DGP, formé à partir de cellulose déshydratée, semble confirmer la formation d’acide 
nitrique avant que la cellulose ne subisse des réactions de dépolymérisation. D’autre part, la 
formation de lévoglucosan, produit par dépolymérisation de la cellulose, semble être favorisée à la 
fois par la présence des métaux mais aussi par l’absence d’alcalins et d’alcalino-terreux. Enfin, nous 
avons montré que le LAC représente une fraction significative des bio-huiles issues de biomasses 
imprégnées alors que cette molécule est produite en quantités négligeables dans les bio-huiles 
obtenues à partir de biomasses lavée ou brute. Dans le cas de l’huile obtenue en lit fixe à partir de 
biomasse imprégnée avec Zn(NO3)2, les anhydrosaccharides représentent 1/3 de la fraction 
organique. Avec de telles teneurs, la séparation de ces anhydrosaccharides pour produire des 
molécules plateformes devient très avantageuse et peut être envisagée pour une valorisation 
chimique des bio-huiles.  
D’autre part, les sels de nitrates favorisent la carbonisation de la lignine aux dépens de sa 
dépolymérisation qui permet de produire des dérivés phénoliques. Or, contrairement aux 
anhydrosaccharides les dérivés phénoliques sont faiblement oxygénés. En conséquence, les fractions 
organiques des bio-huiles obtenues en présence de sel possèdent une teneur en oxygène – exprimée 
avec un ratio O/C – plus élevées ou égales à celle de l’huile brute. Ce résultat a des conséquences 
importantes puisqu’il montre que la catalyse des mécanismes primaires de pyrolyse avec du cérium 
ou des métaux de transition – Mn, Fe, Co, Ni, Cu et Zn – imprégnés dans la biomasse à partir de sels - 
de nitrate ou d’acétate - ne permet pas de désoxygéner la fraction organique des bio-huiles. En 
revanche, nous avons montré que les charbons obtenus par pyrolyse de biomasse imprégnée qui 
contiennent des nanoparticules métalliques constituent potentiellement un catalyseur hétérogène 
qui agit sur les mécanismes secondaires de pyrolyse. Partant de cette hypothèse, nous avons 
souhaité évaluer l’activité catalytique des charbons de pyrolyse issus de biomasse imprégnée sur le 
craquage catalytique des vapeurs de pyrolyse. Ces travaux font l’objet du chapitre 4. 
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Chapitre 4 
Craquage catalytique des vapeurs de 
pyrolyse flash sur catalyseur supporté 
sur charbon  
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Chapitre 4 Craquage catalytique des vapeurs de pyrolyse 
flash sur catalyseur supporté sur charbon 
Le craquage catalytique est mis en œuvre pour catalyser les mécanismes secondaires de pyrolyse en 
présence d’un catalyseur hétérogène. Dans le chapitre précédent, les analyses effectuées sur les 
charbons obtenus par pyrolyse de biomasse imprégnée en lit fixe ont permis de mettre en évidence 
la présence de nanoparticules cristallines finement dispersées sur le support carboné. En outre, nous 
avons montré que les charbons produits par pyrolyse de biomasse imprégnée catalysent la 
conversion des vapeurs de pyrolyse et plus particulièrement que ceux-ci favorisent la déshydratation 
et la décarboxylation. Bien que les charbons de pyrolyse aient déjà été utilisés en tant que support 
catalytique [116], les charbons actifs sont plus couramment employés en raison de leur surface 
spécifique très importante qui permet notamment une meilleure accessibilité des sites catalytiques.  
L’objectif de ce chapitre est d’évaluer l’activité de catalyseurs supportés sur charbon pour 
désoxygéner les vapeurs de pyrolyse flash par craquage catalytique. Dans le but de sélectionner un 
catalyseur hétérogène performant pour craquer les vapeurs de pyrolyse, les catalyseurs supportés 
sur charbon de pyrolyse et sur charbon actif ont, dans un premier temps, été testés sur des 
molécules modèles. 
Afin de favoriser la désoxygénation des vapeurs, nous nous sommes focalisés sur la conversion de 
l’acide acétique, une espèce fortement oxygénée, qui est présente en quantités importantes dans les 
bio-huiles. D’autre part, les catalyseurs ont été testés pour convertir le guaiacol qui permet de 
simuler les réactions de craquage des monomères aromatiques issus de la dépolymérisation de la 
lignine. Parmi les métaux étudiés au chapitre 3, le cérium, le manganèse et le fer semblent les plus 
adaptés pour convertir ces deux molécules. En effet, plusieurs auteurs ont montré que les oxydes 
CeO2, Fe2O3 et Mn3O4 sont très actifs pour catalyser la condensation cétonique qui permet 
notamment de convertir l’acide acétique en acétone par décarboxylation et déshydratation [132, 
133, 177, 204-207]. De plus, une autre étude montre que le fer a été utilisé avec succès pour 
convertir les vapeurs de pyrolyse et augmenter les rendements en phénols [105]. Partant de ce 
constat, nous avons choisi d’utiliser les charbons, produits sur le réacteur à lit fixe, qui contiennent 
des nanoparticules d’oxydes de fer, de cérium et de manganèse. Ces catalyseurs sont notés Cpyro, 
Ce/Cpyro, Fe/Cpyro, Mn/Cpyro. Pour comparer aux charbons de pyrolyse, nous avons utilisé un charbon 
actif commercial, produit à partir de biomasse, qui a ensuite été dopé avec du fer, du cérium et du 
manganèse (ceux-ci sont notés Cnorit, Ce/Cnorit, Fe/Cnorit et Mn/Cnorit). Après avoir effectué la phase de 
sélection sur les molécules modèles, le catalyseur le plus efficace a été utilisé dans un lit fixe 
catalytique couplé au réacteur à lit fluidisé présenté au chapitre précédent.  
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I. Caractérisation des catalyseurs 
Les catalyseurs Ce/Cpyro, Fe/Cpyro et Mn/Cpyro ont été obtenus par pyrolyse de biomasse imprégnée - à 
0,5mmol de métal par gramme de biomasse - dans un réacteur en lit fixe à 500°C avec des 
rendements en charbon de l'ordre de 30%. Etant donné que les métaux restent piégés dans le 
charbon au cours de la pyrolyse, ces catalyseurs contiennent environ 1,7mmol métal/g de charbon. 
Les charbons actifs Norit - Ce/Cnorit, Fe/Cnorit et Mn/Cnorit - ont été imprégnés avec des quantités de 
métal équivalentes puis traités thermiquement à partir du protocole décrit dans le chapitre 2. 
La surface spécifique et la texture poreuse du support catalytique mais aussi la dispersion, la taille et 
le degré d’oxydation des sites catalytiques sont les principaux paramètres qui permettent de 
caractériser un catalyseur. Les photos HRTEM des échantillons Ce/Cpyro, Fe/Cpyro, Mn/Cpyro, Ce/Cnorit, 
Fe/Cnorit et Mn/Cnorit sont présentées sur la figure 60. Elles révèlent la présence de cristallites de 
quelques nanomètres à la surface de tous ces charbons. Les cristallites sont relativement bien 
répartis sur le support, cependant, des aggrégats de quelques dizaines de nanomètres peuvent être 
observés localement en particulier sur le support Norit. La présence de tels aggrégats n’est pas 
souhaitable car cela implique que le nombre de sites catalytiques accessibles sur le support 
catalytique diminue, réduisant ainsi l’activité du catalyseur. Comme le souligne Richardson, 
contrairement au charbon, la biomasse possède de nombreux groupements fonctionnels oxygénés 
qui peuvent favoriser l’adsorption des espèces métalliques - sous forme ionique - au cours de 
l’imprégnation [27]. Il semble donc que les fonctions de surface du support à imprégner jouent un 
rôle prépondérant sur la répartition des sites catalytiques. 
 
a) b) 
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Figure 60 Photographies HRTEM des catalyseurs a : Ce/Cpyro, b : Ce/Cnorit, c : Mn/Cpyro, d : Mn/Cnorit, e : Fe/Cpyro et f : 
Fe/Cnorit révélant la présence de sites catalytiques nanométriques cristallins 
Les catalyseurs ont été analysés par DRX afin de déterminer la taille moyenne et le degré d’oxydation 
des cristallites (figure 61). Pour les catalyseurs contenant du fer et du manganèse, le pas de rotation 
de l’angle 2θ a été réduit afin de limiter le phénomène de fluorescence, propre à ces métaux. 
c) d) 
e) f) 
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Figure 61 Diffractogrammes de rayons X des catalyseurs supportés sur charbon. En rouge : Fe, en orange : Mn, en bleu : 
Ce. Trait foncé : supporté sur charbon actif Norit, trait clair : supporté sur charbon de pyrolyse 
Sur ces diffractogrammes, le large pic centré autour de l’angle 23,5° est un halo de diffusion 
classiquement observé pour le carbone amorphe [198]. Les diffractogrammes des catalyseurs 
Ce/Cnorit, Mn/Cnorit, Fe/Cnorit, Mn/Cpyro et Fe/Cpyro confirment la présence de nanoparticules cristallines 
dans ces charbons. Cependant, aucun signal de diffraction n’a été détecté pour le catalyseur Ce/Cpyro, 
malgré la présence de cristallites de quelques nanomètres observables au microscope HRTEM. 
L’absence de signal peut s’expliquer par la très petite taille de ces cristallites. Les pics de diffraction 
du Ce/Cnorit montrent que ce catalyseur contient des cristallites de cérine (CeO2) possédant une 
structure cubique à faces centrées.  
Les diffractogrammes du Mn/Cnorit et du Mn/Cpyro révèlent que les nanoparticules sont cristallisées 
sous forme de hausmannite (Mn3O4) lacunaire. Cette structure cristalline tétragonale est constituée 
de manganèse divalent (Mn2+) et trivalent (Mn3+). Les pics de diffraction du Mn/Cpyro sont de faible 
intensité, ce qui montre que ce catalyseur contient des cristallites plus petits que ceux du Mn/Cnorit.  
Les catalyseurs Fe/Cnorit et Fe/Cpyro contiennent respectivement des cristallites d’hématite (α-Fe2O3) 
et de magnétite (Fe3O4) lacunaire. Cependant, d’après Richardson, le charbon obtenu par pyrolyse de 
biomasse imprégnée avec du Fe(NO3)3 contient des cristallites d’hématite (α-Fe2O3) et non de la 
magnétite (Fe3O4). Cette différence s’explique probablement par le fait que le Fe3O4 est fortement 
instable et tend à s’oxyder instantanément au contact de l’oxygène lorsqu’il est sous forme de 
poudre nanométrique [197]. Le caractère pyrophorique des charbons contenant du fer a été observé 
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expérimentalement lors de nos essais. En effet, ces charbons s’auto-enflammaient au contact de l’air 
lorsqu’ils étaient retirés du réacteur de pyrolyse42.  
La taille des cristallites des oxydes a été estimée à partir de la formule de Scherrer (équation 21). Les 
valeurs calculées sont reportées dans le tableau 15. 
𝑡𝐶 =
𝐾𝑆𝜆
𝛽cos (
2𝜃
2
)
             
Équation 21 Calcul de la taille de cristallites (tC) à partir de la formule de Scherrer 
Avec tC la taille des cristallites, KS la constante de Scherrer (KS=1), λ la longueur d'onde 
monochromatique Kα1 du cuivre, β la largeur intégrale de la raie et 2θ l'angle de Bragg au sommet de 
la raie. La taille des cristallites calculée à partir de la formule de Scherrer est cohérente avec les 
observations HRTEM. 
Afin de déterminer le degré d’oxydation du catalyseur Ce/Cpyro, nous avons étudié les photos HRTEM 
(figure 60). Les oxydes de cérium peuvent être sous les formes de CeO2 (structure cubique) ou de 
Ce2O3 (structure hexagonale). Dans les deux cas, la résolution du microscope (résolutionHRTEM = 0,19 
nm) est inférieure à la taille de la maille élementaire du cristallite ce qui rend possible un traitement 
de l’image à l’aide d’un logiciel. Le traitement logiciel suggère une structure cubique qui confirme la 
présence de cristallites de CeO2 sur le catalyseur Ce/Cpyro. La structure cubique à faces centrées de la 
cérine est représentée sur la figure 62. 
 
Figure 62 Représentation de la maille élémentaire cubique à faces centrées d’une nanoparticule de CeO2 à la surface du 
catalyseur Ce/Cpyro. Les atomes de cérium sont placés aux coins du cube et au centre de chaque face (trait en pointillés 
gris) 
La surface spécifique et la texture poreuse sont des caractéristiques très importantes des catalyseurs 
puisqu’elles révèlent l’accessibilité des sites catalytiques. Pour des raisons pratiques, seuls les 
échantillons Cnorit, Cpyro, Ce/Cnorit et Ce/Cpyro ont été analysés au niveau microstructural. Le volume 
poreux et la surface spécifique de ces catalyseurs ont été déterminés à partir des isothermes 
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 Un dispositif permettant de maintenir les charbons pyrophoriques sous une atmosphère appauvrie en 
oxygène dès la sortie du réacteur a été mis au point.  
Ce/Cpyro 
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d’adsorption/désorption de N2. Ces isothermes, présentées sur la figure 63, révèlent que le support 
charbon de pyrolyse est faiblement poreux et possède un volume poreux de 0,02cm3/g. A l’inverse 
les catalyseurs supportés sur Norit présentent une porosité élevée puisque le volume poreux atteint 
0,70cm3/g pour le charbon Cnorit et de 0,59cm
3/g pour le charbon Ce/Cnorit. Le phénomène 
d’hystérésis détecté sur les courbes de physisorption Ce/Cnorit et Cnorit atteste de la présence de 
quelques mésopores (2≤ø≤50nm). Cependant, sa faible amplitude montre que ces charbons sont 
principalement microporeux (ø<2nm). La proportion de micropores des charbons Ce/Cnorit et Cnorit - 
calculée à partir de ces isothermes selon la méthode t-plot - est supérieure à 85%. Ce résultat est 
cohérent avec les analyses effectuées par Racyte et al. [208] qui ont mesuré une proportion de 
micropores supérieure à 70% sur le charbon Cnorit. Les micropores du charbon actif Norit 
correspondent aux espaces entre les feuillets de carbone. Ces micropores sont observables au 
microscope HRTEM (figure 60) et peuvent être assimilés à des micropores en fentes [80]. La taille 
moyenne des micropores - estimée à partir du rayon hydraulique rH obtenu par la méthode MP de 
Brunauer (Modelesss-Pore shape method) avec un facteur de forme de 1 - est de 0,8nm. 
Les surfaces spécifiques ont été calculées par la méthode BET. Elles sont respectivement de 
1228m²/g, 1455m²/g et 28m²/g pour les catalyseurs Ce/Cnorit, Cnorit
43et Cpyro. La surface spécifique 
accessible du catalyseur Ce/Cpyro est inférieure à la limite de détection de l’appareillage qui est de 
quelques m²/g.  
 
Figure 63 Isothermes d'adsorption/désorption de N2 pour les catalyseurs Cpyro, Ce/Cpyro, Cnorit et Ce/Cnorit. Les hystérésis 
observables entre 0,4 et 1 révèlent la présence de quelques mésopores 
Les caractéristiques structurales ainsi que les analyses élémentaires des catalyseurs sont comparées 
dans le tableau 15. 
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 La surface spécifique donnée par le constructeur est de 1370m²/g 
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Notation 
Teneur en 
métal 
(mmol/g) 
Teneur en 
métal44 
(%massique) 
Nature des 
sites 
catalytiques45 
Taille moyenne 
des cristallites46 
(nm) 
Surface 
spécifique 
(m²/g) 
Ce/Cnorit 1,0 14,6% CeO2 3 1228 
Ce/Cpyro 1,6 21,8% CeO2 [2-5] <10 
Mn/Cnorit 2,5 14,0% Mn3O4 17 ≈1250 
Mn/Cpyro 2,2 12,2% Mn3O4 11 ≈10 
Fe/Cnorit 1,1 6,3% Fe2O3 17 ≈1250 
Fe/Cpyro 1,4 8,1% Fe3O4 8 ≈10 
Cnorit - - - - 1455 
Cpyro - - - - 28 
Tableau 15 Principales caractéristiques des catalyseurs supportés sur charbon actif Norit et sur charbon de pyrolyse. 
Dans le cas des catalyseurs Mn/Cpyro, Fe/Cpyro, Mn/Cnorit et Fe/Cnorit les valeurs de surface spécifique sont estimées en 
extrapolant les valeurs obtenues à partir des catalyseurs Ce/Cnorit et Ce/Cpyro 
Par la suite, nous ferons l’hypothèse que la surface spécifique des catalyseurs supportés sur charbon 
de pyrolyse - Mn/Cpyro et Fe/Cpyro - et sur charbon Norit - Mn/Cnorit et Fe/Cnorit - est du même ordre de 
grandeur que celle des catalyseurs Ce/Cpyro et Ce/Cnorit respectivement.  
En conclusion, les analyses effectuées confirment la présence de sites catalytiques cristallins 
nanométriques dans les catalyseurs supportés sur charbon de pyrolyse et sur charbon actif Norit. 
Dans le cas des charbons de pyrolyse, les cristallites sont plus petits et mieux répartis à l’intérieur du 
charbon. Cependant, ce support catalytique possède une surface spécifique et une porosité bien plus 
faibles que celles du support Norit. Ces observations sont particulièrement importantes puisqu’elles 
suggèrent que les sites catalytiques sont plus accessibles dans le support carboné Norit que dans le 
charbon de pyrolyse mais il semble qu’en revanche, les sites catalytiques sont mieux répartis sur ce 
dernier. Or, la répartition et la taille des sites catalytiques est un paramètre tout aussi important que 
l’accessibilité des sites catalytiques. Ceci signifie qu’il n’est pas possible de savoir a priori, lequel de 
ces deux supports est le plus adapté pour le craquage catalytique.  
Etant donné que la compréhension des mécanismes secondaires de craquage catalytique est très 
complexe, ces catalyseurs ont été testés sur des molécules modèles avant d’être employés pour 
convertir directement des vapeurs de pyrolyse. Par conséquent, la partie suivante est consacrée : i) la 
comparaison de l’activité catalytique des charbons actifs Norit et des charbons de pyrolyse dopés 
avec du cérium, du manganèse ou du fer ii) à la sélection du catalyseur le plus efficace pour convertir 
des vapeurs de pyrolyse. 
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 Les teneurs en métal des échantillons Cpyro ont été obtenues par ICP-MS alors que celles des échantillons Cnorit 
ont été déterminées à partir d'un taux de cendres, en effectuant une correction sur le degré d'oxydation des 
cendres. Cette 2
ème
 méthode entraîne une erreur relative - déterminée expérimentalement - de +/-15% par 
rapport aux mesures ICP-MS. 
45
 Références des fiches cristallographiques des catalyseurs : PDF 00-043-1002 (Ce/Cnorit et Ce/Cpyro), PDF 04-
007-9641 (Mn/Cnorit et Mn/Cpyro), PDF 04-006-6579 (Fe/Cnorit) et PDF 04-009-2284 (Fe/Cpyro) 
46
 Evaluée par la méthode de Scherrer pour les échantillons Ce/Cnorit, Mn/Cnorit, Mn/Cpyro, Fe/Cnorit et Fe/Cpyro et 
confirmé par HRTEM. Pour l’échantillon Ce/Cpyro la taille des cristallites et la structure cristalline du catalyseur 
Ce/Cpyro a été déterminée par microscopie électronique HRTEM car le signal obtenu en DRX n’était pas 
exploitable (trop de bruit de fond). 
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II. Conversion catalytique de molécules modèles 
L’efficacité des catalyseurs supportés sur charbon de pyrolyse et sur charbon actif a été étudiée à 
l’IRCELyon sur deux bancs de test dédiés à la conversion de deux molécules modèles  sous 
atmosphère inerte. Les deux molécules modèles retenues pour effectuer ces essais catalytiques sont 
l’acide acétique et le guaiacol. Ce choix est justifié par le fait que l’acide acétique est l’une des 
molécules principales présente dans les bio-huiles. D’autre part, le guaiacol est représentatif des 
espèces possédant un cycle aromatique substitué avec des groupements méthoxy, c’est-à-dire, des 
produits de la dépolymérisation de la lignine. 
1. Conversion de l’acide acétique 
L’acidité des bio-huiles est due à la présence d’acides carboxyliques, principalement d’acide acétique 
et d’acide formique [59] qui représentent respectivement 6% et 1% des bio-huiles. De plus, ces deux 
molécules sont fortement oxygénées (O/Cacide acétique = 1 et O/Cacide formique = 2) ce qui réduit la densité 
énergétique des bio-huiles.  
L’acide acétique est un composé thermiquement stable, qui provient principalement de la 
fragmentation des groupements acétyles de l’hémicellulose [31]. Selon Blake et al. [135], l’acide 
acétique se dégrade, à partir de 460°C, pour former de l'eau et de la cétène ou du CO2 et du CH4 
(équations 22 et 23) qui sont - à l’exception de l’eau - des produits gazeux à température ambiante. 
En présence de catalyseurs, l’acide acétique peut être convertit en acétone par condensation 
cétonique (équation 24) à des températures bien plus faibles (dès 300°C) [134, 177]. L’avantage de 
cette réaction est qu’elle permet de conserver la majeure partie du carbone dans l’huile de pyrolyse 
– sous forme liquide - tout en réduisant son acidité.  
𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂𝐻
>460°𝐶
→    𝐶𝑂2 + 𝐶𝐻4         
Équation 22 Production de CO2 et de CH4 par craquage thermique de l’acide acétique 
𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂𝐻
>460°𝐶
→    𝐻2𝐶2𝑂 + 𝐻2𝑂         
Équation 23 Production de cétène et d’eau par craquage thermique de l’acide acétique 
2 𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂𝐻
[300−500]°𝐶
→         𝐶𝐻3𝐶𝑂𝐶𝐻3 + 𝐶𝑂2 +𝐻2𝑂       
Équation 24 Condensation cétonique de l’acide acétique en présence de catalyseurs 
Les catalyseurs Ce/Cpyro, Mn/Cpyro, Fe/Cpyro, Cpyro, Ce/Cnorit, Mn/Cnorit, Fe/Cnorit et Cnorit ont été testés 
pour convertir l’acide acétique par condensation cétonique (équation 24). Le dispositif expérimental, 
décrit au chapitre 2, est composé d’un saturateur dans lequel circule du gaz vecteur afin d’entraîner 
une pression partielle connue d’acide acétique vers le réacteur catalytique. La conversion a lieu en lit 
fixe, sous atmosphère inerte à 450°C47. Le débit d’acide acétique est de 1,9 µmol/s et la masse de 
catalyseur est de 50mg, ce qui correspond à un WHSV48 de 8,1h-1. Afin d’éviter que la conversion ne 
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 Pour les catalyseurs les plus efficaces, nous avons fait varier la température entre 350°C et 450°C 
48
 Le WHSV (Wheight Hourly Space Velocity ou Vitesse Spatiale Horaire Massique) est défini comme le rapport 
entre le débit massique de réactifs à traiter sur la masse du lit de catalyseurs. Il est exprimé en h
-1
. 
Chapitre 4 Craquage catalytique des vapeurs de pyrolyse flash sur catalyseur supporté sur charbon 
131 
 
soit limitée par la diffusion, les catalyseurs ont été préalablement broyés finement (≈100µm). Les 
vapeurs produites sont analysées en ligne par chromatographie gazeuse. Le chromatographe est 
réglé pour effectuer une mesure toutes les 45 minutes. Dans un premier temps, le réacteur 
catalytique est court-circuité et les vapeurs d’acide acétique sont envoyées directement dans le 
chromatographe. Lorsque le débit d’acide acétique est stable – c’est-à-dire lorsque la variation de 
l’aire du pic d’acide acétique mesuré en GC est négligeable – les vapeurs sont envoyées vers le 
réacteur catalytique de telle sorte que la première mesure du chromatographe soit effectuée après 5 
minutes de conversion. Le taux de conversion (noté 𝐶𝐴𝐴(𝑡)) est calculé selon l’équation 25 à partir de 
l’aire d’acide acétique mesurée à un instant t (notée 𝐴𝐴𝐴(𝑡))et de l’aire mesurée lorsque le réacteur 
catalytique est court-circuité49 (noté 𝐴𝐴𝐴 ,𝑟é𝑓).  
𝐶𝐴𝐴(𝑡) = 1 −
𝐴𝐴𝐴(𝑡)
𝐴𝐴𝐴 ,𝑟é𝑓
            
Équation 25 Calcul du taux de conversion de l’acide acétique 
L’évolution des taux de conversion de l’acide acétique pour chaque catalyseur est représentée sur la 
figure 64. Le taux de conversion mesuré sans catalyseur (essai « blanc ») est donné dans l’annexe I. 
 
Figure 64 Evolution du taux de conversion de l’acide acétique (AA) à 450°C en présence des catalyseurs Cpyro, Ce/Cpyro, 
Fe/Cpyro, Mn/Cpyro, Cnorit, Ce/Cnorit, Fe/Cnorit et Mn/Cnorit (WHSV = 8,1h
-1
) 
Les courbes présentées sur la figure 64 indiquent que les supports Cnorit et Cpyro sont catalytiquement 
inertes mais qu’à l’inverse, les catalyseurs dopés avec des métaux catalysent la conversion de l’acide 
acétique. Plus particulièrement, les catalyseurs Ce/Cnorit et Mn/Cnorit sont très efficaces pour convertir 
l’acide acétique et affichent des taux de conversion moyens respectivement de 100% et de 85% 
pendant les dix premières heures. De plus, il apparait que ces catalyseurs sont très peu sujets à la 
désactivation. En effet, après 64h, le taux de conversion du catalyseur Mn/Cnorit est encore de 75% 
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 Sous réserve que le débit d’acide acétique soit stable.  
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(voir annexe J). Malgré la présence de sites catalytiques nanométriques très bien dispersés, les 
catalyseurs Ce/Cpyro et Mn/Cpyro sont nettement moins efficaces et convertissent respectivement 45% 
et 35% de l’acide acétique. Ces résultats montrent que les sites catalytiques nanométriques - 
observés au microscope - sont peu accessibles ce qui limite fortement l’activité de ces catalyseurs. 
Néanmoins, ces résultats révèlent que les phases actives CeO2 et Mn3O4 sont stables quel que soit le 
support malgré quelques variations du taux de conversion du catalyseur Mn/Cpyro probablement dues 
à un débit d’acide acétique irrégulier. 
Dans les cas catalyseurs à base de fer - Fe/Cnorit et Fe/Cpyro - les taux de conversion initiaux sont 
respectivement de 100% et 65%. Cependant, ces taux de conversion chutent rapidement pour 
atteindre environ 35% (dans les deux cas) au bout de 50 minutes et moins de 20% après environ 
2h30 de conversion. Ce résultat prouve que les phases actives Fe2O3 et Fe3O4 sont moins adaptées 
que la cérine (CeO2) et la hausmannite (Mn3O4) pour catalyser cette réaction.  
A titre comparatif, nous présentons en annexe I les taux de conversion de l’acide acétique en 
présence des zéolithes HMFI, HY et Hβ. Ces résultats50 mettent en avant que les zéolithes HMFI sont 
plus efficaces que la faujasite (HY) et que la zéolithe béta (Hβ). Néanmoins, le taux de conversion des 
zéolithes MFI, initialement de 90%, chute à moins de 40% après 10 heures de conversion. Ceci 
suggère que les zéolithes, qui possèdent des sites catalytiques acides, sont moins stables dans le 
temps que les catalyseurs à base de cérine et de hausmannite supportés sur charbon. 
Etant donné que les taux de conversion en présence des catalyseurs Ce/Cnorit et Mn/Cnorit sont très 
importants, nous avons souhaité étudier l’influence de la température en effectuant des paliers d’au 
moins 3 heures à 350°C, à 400°C et à 450°C (voir annexe J). Les taux de conversion étant très stables 
pour chaque palier de température, nous avons représenté sur la figure 65, les valeurs moyennées 
des taux de conversion à 350°C, 400°C et 450°C en présence des catalyseurs Ce/Cnorit et Mn/Cnorit. 
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 Ces résultats proviennent des travaux en cours de A. Margeriat (IRCELyon). Ils ont été obtenus sur le même 
réacteur et dans les mêmes conditions. 
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Figure 65 Influence de la température sur le taux de conversion de l’acide acétique, réaction catalysée par Ce/Cnorit et 
Mn/Cnorit. WHSV = 8,1h
-1
 
Ces résultats montrent que la température a peu d’influence sur le taux de conversion du catalyseur 
Mn/Cnorit qui convertit plus de 82% de l’acide acétique dès 350°C. En revanche, le catalyseur Ce/Cnorit 
permet de convertir plus de 98% de l’acide acétique dès 400°C alors que le taux de conversion est de 
85% à 350°C. Ces résultats sont en accord avec Glinski et al. qui rapportent des rendements en 
acétone supérieurs à 90% dès 350°C en utilisant des catalyseurs contenant 20% d’oxydes de cérium 
et de manganèse supportés sur de l’alumine, de la silice ou de l’oxyde de titane [133].  
Connaissant la surface spécifique du catalyseur Ce/Cnorit, nous avons souhaité mesurer celle-ci à la fin 
de l’essai catalytique afin d’évaluer la vitesse de dégradation de ce catalyseur. La surface spécifique, 
qui est initialement de 1228m²/g, est réduite à 976m²/g après 20h de conversion soit un abattement 
de seulement 20%. Ce résultat confirme l’excellente résistance à la désactivation de ce catalyseur. 
La suite de ce paragraphe est consacrée à l’analyse des produits de conversion de l’acide acétique en 
présence des catalyseurs à base de cérium, de fer et de manganèse. Rappelons que les produits sont 
analysés en ligne par chromatographie en phase gazeuse. Cependant, afin de détecter la présence de 
molécules minoritaires, les produits ont été condensés à l’aide d’un piège froid en sortie du réacteur 
catalytique et injectés en GCxGC-MS pour analyse. 
D’après les chromatogrammes obtenus en ligne, l’acétone est la seule espèce détectée51 en présence 
des catalyseurs Ce/Cnorit, Ce/Cpyro, Mn/Cnorit, Mn/Cpyro, Fe/Cnorit, Fe/Cpyro (non représentés). L’absence 
de méthane et de cétène révèle que les réactions de craquage thermique (équations 22 et 23) n’ont 
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 La production d’acétone va de pair avec la production d’eau et de CO2, néanmoins ces deux espèces ne sont 
pas détectées en chromatographie gazeuse couplée avec une détecteur FID. 
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pas lieu et qu’à l’inverse, seule la réaction de condensation cétonique (équation 24) est favorisée en 
présence de ces catalyseurs. 
Les condensats obtenus avec le catalyseur Ce/Cnorit ont été injectés en GCxGC-MS. Le 
chromatogramme obtenu est présenté sur la figure 66. Comme attendu, les deux pics principaux 
sont ceux de l’acétone et de l’acide acétique. La présence d’acide acétique dans les condensables – 
alors que le taux de conversion est proche de 100% avec ce catalyseur – est due à la phase de 
préparation de l’expérimentation.  
 
Figure 66 Chromatogramme GCxGC-MS des condensats obtenus par conversion de l’acide acétique sur le catalyseur 
Ce/Cnorit 
Ce chromatogramme révèle, en outre, la présence de faibles quantités de 4-methyl-3-penten-2-one52 
dans les condensables. Selon Crisci et al. cette molécule est formée par condensation et 
déshydratation de deux molécules d’acétone (équation 26) [134]. La formation d’acétone puis de 4-
methyl-3-penten-2-one est intéressante du point de vue de la désoxygénation. En effet, l’acétone et 
le 4-methyl-3-penten-2-one possèdent un ratio O/C respectivement de 1/3 et de 1/6 par 
comparaison au ratio de l’acide acétique qui est de 1. En terme de densité énergétique, les PCI de 
l’acide acétique, de l’acétone et du 4-methyl-3-penten-2-one sont respectivement de 15MJ/kg, 
30MJ/kg et 35MJ/kg. 
2𝐶𝐻3𝐶𝑂𝐶𝐻3 → (𝐶𝐻3)2𝐶2𝐻𝐶𝑂𝐶𝐻3 +𝐻2𝑂        
Équation 26 Formation de 4-methyl-3-penten-2-one par condensation et déshydratation de l’acétone 
En conclusion, les catalyseurs à base de cérine (CeO2) et d’haussmannite (Mn3O4) sont très actifs et 
sélectifs pour convertir l’acide acétique par condensation cétonique dès 400°C. Cependant, les 
catalyseurs supportés sur charbons de pyrolyse sont moins actifs que ceux supportés sur charbons 
actifs probablement car ils possèdent une surface spécifique très faible qui limite l’accès aux sites 
catalytiques. Néanmoins, ces catalyseurs sont très stables dans le temps. A l’inverse, les catalyseurs 
contenant du fer se désactivent très rapidement et ne sont pas efficaces dans le temps pour 
convertir l’acide acétique. L’acétone produit par condensation cétonique peut ensuite subir une 
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 La formule semi-développée du 4-methyl-3-penten-2-one (CAS : 141-79-7) est : (CH3)2C2HCOCH3  
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réaction secondaire de condensation au cours de laquelle il est partiellement converti en 4-methyl-3-
penten-2-one.  
2. Conversion du guaiacol 
Le guaiacol seul est présent en quantités relativement restreintes dans les bio-huiles (≈0,5%). 
Cependant, il est utilisé par de nombreux auteurs comme molécule modèle pour étudier la 
conversion de monomères issus de la dépolymérisation de la lignine [96, 209, 210]. En effet, cette 
molécule est constituée d’un noyau phénolique et d’une fonction méthoxy qui sont les fonctions 
chimiques de base des produits de la dépolymérisation de la lignine. L’étude du craquage catalytique 
du guaiacol permet de mieux comprendre les mécanismes de formation des dérivés phénoliques qui 
sont des précurseurs des hydrocarbures aromatiques.  
Les catalyseurs supportés sur charbon de pyrolyse - Ce/Cpyro, Fe/Cpyro, Mn/Cpyro et Cpyro - et sur 
charbon actif ont été testés en lit fixe - Ce/Cnorit, Fe/Cnorit, Mn/Cnorit et Cnorit - pour convertir le guaiacol 
à 400°C53. Le dispositif expérimental est similaire à celui de l’acide acétique et est détaillé au chapitre 
2. Il est couramment admis que la conversion du guaiacol est plus « difficile » que la conversion de 
l’acide acétique, notamment parce que le guaiacol a tendance à polymériser et, en présence d’un 
catalyseur acide, à former du coke [64, 210]. Nous avons donc, par rapport aux essais menés avec 
l’acide acétique, diminué le débit de guaiacol à 0,11µmol.s-1 et augmenté la masse de catalyseur à 
150mg, ce qui correspond à un WHSV de 0,3h-1. Afin d’éviter que la conversion ne soit limitée par la 
diffusion, le catalyseur a été broyé finement (≈100µm). Comme dans le cas de l’acide, le taux de 
conversion du guaiacol est calculé à partir de l’aire du pic mesuré par l’intermédiaire du 
chromatographe placé en ligne. Les évolutions du taux de conversion du guaiacol pour chaque 
catalyseur sont représentées sur la figure 67. 
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 Le choix de cette température correspond aux températures habituellement utilisées pour craquer les 
vapeurs de pyrolyse.  
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Figure 67 Evolution du taux de conversion du guaiacol à 400°C en présence des catalyseurs Cpyro, Ce/Cpyro, Fe/Cpyro, 
Mn/Cpyro, Cnorit, Ce/Cnorit, Fe/Cnorit et Mn/Cnorit (WHSV = 0,3h
-1
). Les points entourés correspondent aux injections GC 
utilisées pour calculer les sélectivités de la figure 68  
Avant de discuter ces résultats, notons que les taux de conversion  des supports seuls - Cpyro et Cnorit - 
sont plus élevés que ceux des catalyseurs Mn/Cpyro, Fe/Cpyro et Fe/Cnorit (au bout de 6h de conversion). 
Ceci provient vraisemblablement de l’incertitude liée au mode de calcul du taux de conversion à 
partir de l’aire du guaiacol. Malgré cette incertitude, les résultats de la figure 67 montrent que les 
catalyseurs supportés sur charbons de pyrolyse - Ce/Cpyro, Mn/Cpyro, Fe/Cpyro et Cpyro - ainsi que le 
support Norit seul sont très peu actifs pour convertir le guaiacol.  
En revanche, ces résultats font apparaître que les catalyseurs supportés sur charbon actif - Ce/Cnorit, 
Fe/Cnorit et Mn/Cnorit - catalysent efficacement la conversion du guaiacol. En particulier, le catalyseur 
Mn/Cnorit est plus actif et plus stable que le Ce/Cnorit et le Fe/Cnorit puisqu’il convertit plus de 50% du 
guaiacol pendant 9h contre environ 4h pour les deux autres. Les différences significatives d’activités 
catalytiques entre les catalyseurs supportés sur charbon de pyrolyse et ceux supportés sur charbon 
actif Norit confirment que les sites catalytiques supportés sur charbon de pyrolyse sont peu 
accessibles. 
Afin de comparer l’activité catalytique de Ce/Cnorit, de Fe/Cnorit et de Mn/Cnorit avec des catalyseurs 
plus courants tels que les zéolithes, nous présentons en annexe I les taux de conversion du guaiacol 
en présence des zéolithes HMFI, HY et Hβ. Ces résultats mettent en avant que les taux de conversion 
du guaiacol sont inférieurs à 50% après 1h de conversion54. Ceci démontre que les catalyseurs 
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 Ces résultats proviennent des travaux de A. Margeriat (IRCELyon). Ils ont été obtenus sur le même réacteur 
et dans les mêmes conditions. 
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Ce/Cnorit, Fe/Cnorit et Mn/Cnorit sont très actifs et relativement stables dans le temps pour convertir le 
guaiacol par craquage catalytique. 
Connaissant la surface spécifique du catalyseur Ce/Cnorit, nous avons souhaité mesurer celle-ci à la fin 
de l’essai de conversion du guaiacol pour déterminer la vitesse de dégradation de ce catalyseur. 
Après 20h de conversion, la surface spécifique n’est plus que de 416m²/g contre 1228m²/g pour le 
catalyseur frais. Cette diminution significative de la surface spécifique suggère que le catalyseur 
Ce/Cnorit se désactive probablement par cokéfaction au cours de la conversion du guaiacol. En outre, 
notons que, la diminution de la surface spécifique est plus importante dans ce cas que dans le cas de 
l’acide acétique. Ceci démontre que l’activité catalytique du catalyseur Ce/Cnorit diminue plus 
rapidement en présence de guaiacol qu’en présence d’acide acétique. 
Les produits de conversion du guaiacol ont été analysés en ligne par chromatographie, ce qui permet 
de mesurer leurs sélectivités respectives. Les deux produits principaux sont le phénol et le catéchol, 
cependant, nous avons aussi identifié du méthanol, les trois isomères du crésol – o-crésol, m-crésol 
et p-crésol -, des diméthylphénols, des triméthylphénols ainsi que des traces de benzène. La 
sélectivité représente par définition la répartition des produits formés à partir de la quantité de 
guaiacol convertie. Pour effectuer le calcul de la sélectivité - détaillé au chapitre 2 – nous avons fait 
l’hypothèse que le facteur de réponse de chaque espèce produite (et détectée par le 
chromatographe en ligne) était égal à celui du guaiacol. En d’autres termes, à aire égale, la 
concentration entre deux espèces est supposée égale. La sélectivité varie en fonction du taux de 
conversion. Sur la figure 68, nous rapportons les sélectivités obtenues pour des taux de conversion 
proches de 90%, 75% et 60% de conversion du guaiacol avec les trois catalyseurs supportés sur 
charbon actif : Fe/Cnorit, Ce/Cnorit et Mn/Cnorit. Quelques espèces ont été détectées en GC mais n’ont 
pas pu être identifiées. Remarquons que la somme de la contribution de chacune de ces espèces 
n’atteint pas 100% ce qui suggère que certains produits de conversion du guaiacol ne peuvent pas 
être détectés en GC. La quantité d’espèces « non détectées en GC » est déterminée par différence. 
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Figure 68 Sélectivités en produits de conversion du guaiacol en fonction du taux de conversion en présence des 
catalyseurs Ce/Cnorit, Fe/Cnorit et Mn/Cnorit. Les sélectivités ont été déterminées pour des taux de conversion proches de 
90%, 75% et 60%, c’est-à-dire pour les points entourés présentés sur la figure 67. « Inconnus GC » désigne les produits 
qui ont été détectés en GC mais qui n’ont pas été identifiés. 
Pour les catalyseurs Ce/Cnorit, Fe/Cnorit et Mn/Cnorit, le phénol est le produit principal de la conversion 
du guaiacol à fort taux de conversion, au début de l’essai catalytique. Ce résultat est cohérent avec 
les travaux de Bui et al. [209] qui soulignent que le groupement méthoxy est le plus réactif mais aussi 
la plus facile à casser car la liaison aryl-éther possède une énergie de liaison plus faible que celle du 
groupement hydroxy (figure 69). L’autre produit de la démethoxylation du guaiacol est le méthanol. 
La sélectivité envers le phénol décroit à mesure que le catalyseur se désactive au profit du catéchol 
et des méthylphénols. Le catalyseur le plus sélectif envers le phénol est le Fe/Cnorit, suivi du Ce/Cnorit 
et du Mn/Cnorit.  
Les espèces non détectées en GC représentent une part non négligeable des produits et ce, d’autant 
plus que le catalyseur est actif. Ces espèces peuvent être bloquées dans les pores du support et être 
sujettes à des réactions de maturation jusqu’à ce que du coke se forme. De plus, il possible qu’elles 
ne soient tout simplement pas vaporisables aux conditions opératoires du chromatographe, ce qui 
est notamment le cas pour les molécules ayant une masse molaire élevée tels que les oligomères. 
Ces deux hypothèses sont cohérentes avec les observations de Bai et al. qui suggèrent que le 
groupement méthoxy est à l’origine de la formation d’oligomères ou de résidus carbonés dès 300°C 
[64].  
A fort taux de conversion, du benzène est produit en présence de Fe/Cnorit ce qui montre que ce 
catalyseur est suffisamment efficace pour rompre les groupements hydroxy et méthoxy. Pour 
favoriser la désoxygénation des bio-huiles, le catalyseur doit être sélectif envers la formation de 
phénol, de méthylphénols voire, idéalement, d’hydrocarbures aromatiques. Inversement, la 
formation d’hydroxyphénols, tel que le catéchol, est à éviter puisqu’il s’agit de molécules plus 
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oxygénées (O/Ccatéchol = 1/3) que le guaiacol (O/Cguaiacol = 2/7). Cependant, notons que la formation de 
phénols mais aussi de catéchol est intéressante en vue d’une valorisation chimique [211].  
 
Figure 69 Energie des liaisons C-O du guaiacol (d’après [209]) 
Les condensables récupérés après l’essai en sortie du réacteur ont été analysés en GCxGC-MS afin 
d’identifier les produits de conversion du guaiacol détectées mais non identifiés par la GC en ligne 
(c’est-à-dire les espèces « Inconnus GC »). Ces analyses ont permis d’identifier quelques molécules 
comme le 1,2-diméthoxybenzene (CAS : 91-16-7), le 2-methoxy-6-méthylphénol, le 4-
phenoxybenzaldehyde (CAS : 67-36-7), le 2,2’-ethylenediphenol (CAS : 29338-20-3), le 
dibenz[b,e]oxepin-11(6H)-one (CAS : 4504-87-4), le 9H-xanthene (CAS : 92-83-1) et le 9,9-dimethyl-
9H-fluoren-3-ol (figures 70 et 71).  
 
Figure 70 chromatogrammes GCxGC-MS des condensats issus de la conversion du guaiacol en présence de Ce/Cnorit et 
Fe/Cnorit. 
 
Figure 71 Espèces contenant deux cycles aromatiques formées au cours du craquage catalytique du guaiacol  
Bien qu’elles soient présentes en faibles quantités, la présence de molécules contenant deux cycles 
aromatiques corrobore l’hypothèse de la formation d’oligomères au cours de la conversion du 
guaiacol. De plus, d’après la figure 70, les condensats obtenus avec le catalyseur Fe/Cnorit contiennent 
140 
 
beaucoup plus de molécules à deux cycles aromatiques que les condensats du Ce/Cnorit. Il est 
probable que ces molécules lourdes puissent être des précurseurs du coke ce qui expliquerait la 
désactivation plus rapide du catalyseur Fe/Cnorit après 3h de conversion.  
En résumé, sur les essais réalisés les catalyseurs supportés sur charbon actif sont efficaces pour 
convertir le guaiacol alors que les catalyseurs supportés sur charbon de pyrolyse - Ce/Cpyro, Fe/Cpyro et 
Mn/Cpyro - sont très peu actifs malgré la présence de sites catalytiques bien répartis dans le support. 
Ceci signifie que les sites catalytiques des charbons de pyrolyse sont peu accessibles. D’autre part, 
des trois catalyseurs Mn/Cnorit, Fe/Cnorit et Ce/Cnorit, celui à base manganèse est le plus actif. 
Cependant, le catalyseur Fe/Cnorit est le plus sélectif envers la formation de phénol. De plus, ce 
catalyseur est un bon catalyseur de désoxygénation puisqu’il favorise la production de petites 
quantités de benzène. Néanmoins, de nombreux oligomères - qui sont des précurseurs du coke - sont 
identifiés dans les condensats obtenus à partir de Fe/Cnorit ce qui explique sa désactivation rapide. Le 
catalyseur Ce/Cnorit possède des caractéristiques intermédiaires. Il est plus sélectif que le catalyseur 
dopé en manganèse pour produire du phénol et se désactive plus lentement que le catalyseur 
Fe/Cnorit. 
3. Conclusion partielle 
Les essais catalytiques effectués sur molécules modèles ont mis en avant que les catalyseurs 
supportés sur charbon actif Norit sont les plus actifs pour convertir l’acide acétique et le guaiacol 
malgré la présence de sites catalytiques bien répartis dans les charbons de pyrolyse. Ce résultat 
souligne l’importance de l’accessibilité des sites catalytiques et montre que les catalyseurs supportés 
sur charbons de pyrolyse ne peuvent pas être utilisés « en l’état » pour convertir les vapeurs de 
pyrolyse. Partant de ce constat, il apparaît que les charbons Norit sont les plus adaptés pour 
convertir les vapeurs de pyrolyse par craquage catalytique.  
Dans la partie suivante, nous avons souhaité restreindre le choix à un catalyseur afin de se focaliser 
sur la quantité de catalyseur nécessaire pour favoriser les mécanismes secondaires de 
désoxygénation de vapeurs de pyrolyse. Parmi les catalyseurs testés, nous avons sélectionné le 
catalyseur Ce/Cnorit qui permet de convertir totalement l’acide acétique tout en étant relativement 
actif et sélectif pour convertir le guaiacol en phénol. Ce choix a été fait au détriment du catalyseur 
Mn/Cnorit qui - même s'il permet de convertir efficacement le guaiacol - est moins actif pour convertir 
l'acide acétique et surtout moins sélectif envers la formation de phénol. De même, le catalyseur 
Fe/Cnorit a été exclu puisqu'il se désactive rapidement en présence d'acide acétique.  
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III. Conversion catalytique de vapeurs de pyrolyse générées 
dans un réacteur à lit fluidisé 
L'objectif de cette campagne d'essai est d’évaluer l’impact du catalyseur Ce/Cnorit sur les mécanismes 
secondaires de désoxygénation au cours du craquage catalytique des vapeurs de pyrolyse générées 
dans un réacteur à lit fluidisé. Les essais ont été effectués sur le réacteur de pyrolyse à lit fluidisé - 
employé dans le chapitre 3 - couplé à un réacteur catalytique à lit fixe placé en aval du cyclone. Le 
protocole expérimental est décrit au chapitre 2 (sous partie II.2). Nous avons fixé la température du 
réacteur catalytique à 400°C, car comme montré précédemment ces conditions permettent d’allier 
un taux de conversion de l’acide acétique proche de 100% et une conversion efficace du guaiacol. 
Contrairement aux essais sur molécules modèles, le catalyseur est utilisé non broyé et se présente 
sous la forme d’extrudé (Ø=1,5mm L=5mm). Ceci permet, d’une part, d’éviter d’entraîner de fines 
particules solides de catalyseur dans les bio-huiles et, d’autre part, de limiter les pertes de charges 
dans le lit fixe.  
Les conditions opératoires sont identiques à celles mises en œuvre dans le chapitre précédent 
(Tréacteur = 500°C et hauteur du lit = 10cm). Pour chaque essai de pyrolyse, le réacteur est alimenté 
avec 100g de biomasse sèche - granulométrie : [200-500] µm - avec un débit d’environ 50g/h, ce qui 
correspond à un débit de vapeur de pyrolyse d’environ 32,5g/h. Les essais ont été effectués avec 0g ; 
7,5g ; 15g et 20g de catalyseur (tableau 16) ce qui correspond à des ratios biomasse : catalyseurs 
couramment employé dans ce domaine [46, 212]. Enfin, connaissant le débit de vapeurs de pyrolyse 
et la masse de catalyseur, il est possible de caractériser les conditions de craquage catalytique à 
partir du WHSV55. 
Masse de Ce/Cnorit(g) Ratio biomasse : Ce/Cnorit WHSV (h
-1) 
7,5 13 : 1 4,3 
15 7 : 1 2,2 
20 5 : 1 1,6 
Tableau 16 Caractérisation des conditions de craquage catalytique avec le catalyseur Ce/Cnorit. Celles-ci peuvent être 
exprimées à partir de la masse de catalyseur Ce/Cnorit, à partir du ratio biomasse : catalyseur ou encore à partir du WHSV 
1. Rendements des essais de craquage catalytique 
Les bilans matières ont été établis de manière similaire à ce qui est décrit au chapitre 3. De plus, nous 
avons mesuré le gain de masse du lit fixe catalytique par pesée au début et à la fin de l’essai de 
pyrolyse. Les rendements en solide, en liquide et en gaz56 après conversion des vapeurs sur lit fixe 
catalytique de Ce/Cnorit sont présentés sur la figure 72. Notons que les résultats des essais « sans 
catalyseur » correspondent aux rendements57 obtenus à partir de biomasse brute (non imprégnée) 
                                                          
 
55
 Le WHSV (Wheight Hourly Space Velocity ou Vitesse Spatiale Horaire Massique)  est calculé en considérant 
un débit de vapeurs de 32,5g/h (soit un débit de biomasse de 50g/h et un rendement en vapeurs de 65%). Le 
WHSV est donc égal à la masse de catalyseur divisé par 32,5g/h 
56
 Remarquons que ces gaz de pyrolyse ne contiennent pas de NOx car le sel de nitrate s’est décomposé 
pendant la préparation du catalyseur. 
57
 Les rendements en produits de pyrolyse en absence de catalyseur ont été obtenus en moyennant les valeurs 
de trois expérimentations afin de calculer l'erreur effectuée sur le calcul des rendements. 
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présentés au chapitre 3. Enfin, étant donné que la biomasse est séchée une nuit à l’étuve avant 
chaque essai, l'eau présente dans l'huile est formée au cours de la pyrolyse.  
 
Figure 72 rendements en produits de pyrolyse en fonction du ratio biomasse : catalyseur. Les barres d'erreur ont été 
déterminées pour les rendements effectués avec de la biomasse brute sans catalyseur à partir de 3 essais. Ces barres 
d’erreurs représentent les valeurs minimales et maximales obtenues 
Les bilans massiques - c'est-à-dire la quantité de produits récupérés par rapport à la masse de 
biomasse injectée dans le réacteur - sont supérieurs à 94%. En premier lieu, remarquons que les 
rendements en charbon ne devraient pas être impactés par les catalyseurs car le réacteur catalytique 
est placé en aval du cyclone. Les rendements en charbon des essais avec 15g (7 : 1) et 20g (5 : 1) de 
catalyseur sont légèrement sous-estimés à cause, probablement d'une mauvaise récupération à la fin 
de l'expérimentation.  
Concernant les rendements en liquide, nous pouvons observer que le rendement de la fraction 
organique, qui est de 55,6% en absence de catalyseur, diminue pour atteindre 47,8%, 40,2% et 38,5% 
pour des ratios biomasse : catalyseur respectivement de 13 : 1 ; 7 : 1 et 5 : 1. A l’inverse, les 
rendements en eau augmentent de 11,5% en absence de catalyseur à 14,3% avec 20g de Ce/Cnorit soit 
une hausse de près de 25%. 
Pour les 3 essais effectués avec 7,5g, 15g et 20g de catalyseur Ce/Cnorit, le gain de masse du lit 
catalytique représente jusqu’à 10% du rendement. Il peut être dû à la présence de molécules 
adsorbées, de fines particules solides non piégées par le cyclone voire de coke. Pour illustrer le gain 
de masse, des photographies du lit catalytique avant et après l’essai catalytique, avec un ratio 
biomasse : catalyseur de 13 : 1, sont représentées sur la figure 73. Après 2 heures dans le réacteur, le 
lit catalytique présente des particules fines solides sous forme d’agglomérats qui proviennent 
probablement d’une séparation incomplète des charbons au niveau du cyclone. Néanmoins, après 
tamisage, il apparaît que, pour ces 3 essais, les particules solides représentent moins de 10% du gain 
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de masse du lit catalytique. Dans le cas de l’essai effectué avec un ratio biomasse : catalyseur de 13 : 
1, le catalyseur a été récupéré à la fin de l’expérimentation et a été placé dans une cellule de 
désorption (voir annexe K). Ce test a permis de montrer que le catalyseur Ce/Cnorit contient une 
proportion importante de molécules adsorbées. Néanmoins, des études complémentaires sont 
nécessaires pour déterminer précisément la proportion de ces espèces adsorbées. 
 
Figure 73 Lit fixe catalytique de Ce/Cnorit avant (à gauche) et après essai de pyrolyse catalytique avec un ratio de 13 : 1 (à 
droite).  
Concernant les gaz, les proportions massiques en CO2 et en CO représentent respectivement près de 
60% et 35% des fractions gazeuses58 pour les 4 essais. De plus, les rendements en CO2 augmentent en 
présence de catalyseur pour atteindre 10,5% avec 20g de Ce/Cnorit contre 8,4% sans catalyseur. 
Similairement, les rendements en CO sont aussi en hausse en présence de catalyseur. Remarquons 
que les augmentations des rendements en CO et en CO2, entre les essais effectués sans catalyseur et 
les essais effectuées avec un ratio de 5 : 1, sont respectivement de 30% et de 25%. Ce catalyseur de 
craquage catalytique favorise donc les réactions secondaires de désoxygénation telles que la 
déshydratation, la décarboxylation et la décarbonylation [90, 104]. Dans la partie suivante, afin 
d’estimer l’impact du catalyseur Ce/Cnorit sur la désoxygénation, nous mesurons la composition 
élémentaire des bio-huiles obtenues pour ces 4 essais catalytique.  
2. Influence du catalyseur sur la désoxygénation de la fraction 
organique 
Avant toute chose, il convient de rappeler que seule la fraction organique des bio-huiles est 
valorisable pour synthétiser des biocarburants. Par conséquent, les analyses élémentaires – C, H, O 
et N – des bio-huiles présentées dans le tableau 17 sont donc exprimées sur base anhydre. Les PCI de 
ces bio-huiles ont été mesurés directement dans une bombe calorimétrique (tableau 17). En outre, 
ces valeurs de PCI sont comparées aux valeurs calculées à partir de la corrélation de Channiwala qui 
permet d’évaluer le PCI à partir des teneurs élémentaires en carbone, en hydrogène et en oxygène 
[92].  
 
 
                                                          
 
58
 A titre de comparaison les proportions en CH4, en H2, en C2H4 et en C2H6 sont d’environ 3,7%, 0,1%, 0,6% et 
0,5% (respectivement) pour ces 4 essais. 
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Sans catalyseur Ce/Cnorit Ce/Cnorit Ce/Cnorit 
Ratio biomasse : catalyseur - 13 : 1 7 : 1 5 : 1 
WHSV (h-1) - 4,3 2,2 1,6 
N (%mass.) 0,2% 0,2% 0,3% 0,3% 
C (%mass.) 54,2% 56,8% 56,1% 59,2% 
H (%mass.) 6,5% 6,5% 6,5% 7,0% 
O (%mass.) 39,1% 36,3% 37,0% 33,5% 
H/C (molaire) 1,43 1,38 1,39 1,42 
O/C (molaire) 0,54 0,48 0,50 0,42 
PCI calculé (MJ/kg) 21,2 22,5 22,2 24,1 
PCI mesuré (MJ/kg) 21,0 22,4 22,4 22,7 
Tableau 17 Analyse élémentaire - C, H, O, N - des bio-huiles exprimés sur base anhydre. L’oxygène est calculé par 
différence. Les ratios O/C et H/C sont exprimés à partir des teneurs en C, H et O molaires. Le PCI est calculé à partir de la 
corrélation de Channiwala représentée graphiquement sur la figure 74. Ces valeurs sont comparées aux PCI mesurés 
dans une bombe calorimétrique. Dans les deux cas, les PCI sont exprimés sur base anhydre 
Les analyses élémentaires révèlent que la teneur en oxygène - exprimée sur base anhydre - est de 
39,1% en absence de catalyseur contre 36,3%, 37,0% et 33,5% pour des ratios molaires de 13 : 1 ; 7 : 
1 et 5 : 1. Ce résultat met en avant que le catalyseur Ce/Cnorit catalyse la désoxygénation partielle des 
bio-huiles. Notons cependant que la teneur en oxygène de l’huile obtenue avec un ratio 7 : 1 est 
légèrement plus élevée que celle obtenue avec un ratio 13 : 1 ce qui provient probablement de 
l’incertitude de la mesure de la teneur en oxygène59.  
D’après les mesures de densités énergétiques déterminées dans un dispositif contenant une bombe 
calorimétrique, le PCI de l’huile obtenue sans catalyseur (exprimé sur base anhydre) est de 
21,0MJ/kg. En présence de catalyseur cette valeur augmente pour atteindre 22,4MJ/kg pour des 
ratios - biomasse : catalyseur - de 13 : 1 et de 7 : 1 et 22,7MJ/kg pour un ratio de 5 : 1. A titre de 
comparaison, les valeurs calculées à partir des analyses élémentaires sont très proches des valeurs 
mesurées ce qui confirme la pertinence de la corrélation de Channiwala [92]. 
Les résultats des analyses élémentaires de ces bio-huiles sont représentés sur le diagramme de Van 
Krevelen de la figure 74.  
                                                          
 
59
 Etant donné que les analyses élémentaires sont exprimées sur base anhydre, l’erreur commise sur la mesure 
de la teneur en oxygène provient à la fois de l’erreur de mesure de la teneur en eau (déterminée par Karl-
Fischer) et de l’erreur de mesure de l’analyse élémentaire (déterminée sur base humide). De plus, notons que 
la teneur en oxygène sur base humide est calculée par différence à partir des teneurs en carbone, en azote et 
en hydrogène. Ceci signifie que l’incertitude commise sur la mesure de la teneur en oxygène est plus 
importante que celle commise sur les autres éléments. 
Chapitre 4 Craquage catalytique des vapeurs de pyrolyse flash sur catalyseur supporté sur charbon 
145 
 
 
Figure 74 Ratios O/C et H/C de la fraction organique des bio-huiles obtenues par craquage catalytique en présence du 
catalyseur Ce/Cnorit et en fonction du ratio biomasse : catalyseur. Les courbes de niveaux de densité énergétique sont 
calculées à partir de la corrélation de Channiwala [92] 
Le ratio O/C de l’huile obtenue sans catalyseur est initialement de 0,54. En présence du catalyseur 
Ce/Cnorit, ce ratio vaut respectivement 0,48 ; 0,50 et 0,42 à mesure que la quantité de catalyseur 
augmente. D’autre part, nous pouvons observer que le ratio H/C reste quasiment constant au cours 
du craquage catalytique. Nous reviendrons sur ce point dans le chapitre 5. 
En résumé, les résultats de ces analyses élémentaires montrent que le catalyseur Ce/Cnorit favorise la 
désoxygénation partielle des bio-huiles. Par conséquent, celles-ci possèdent un PCI plus élevé que 
celui de l’huile obtenue sans catalyseur. Dans la sous-partie qui suit, afin de mieux comprendre les 
mécanismes de désoxygénation mis en jeu au cours du craquage catalytique, nous nous focalisons 
sur l’analyse de la composition bio-huiles produites. 
3. Influence du catalyseur sur la composition des bio-huiles 
Les bio-huiles récupérées dans le collecteur ont été analysées en chromatographie en phase gazeuse 
- par GC-MS et par GCxGC-MS -pour étudier l'influence du catalyseur sur leurs compositions. Les 
injections en GC-MS permettent de quantifier une sélection de molécules pré-étalonnées alors que 
les analyses GCxGC-MS permettent une meilleure identification des espèces non quantifiés, 
notamment lorsque celles-ci sont coéluées. Les rendements des principales molécules produites au 
cours de la pyrolyse sont présentés dans le tableau 18. Les rendements obtenus en absence de 
catalyseur sont des valeurs moyennées de 3 essais de pyrolyse. 
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CAS Molécules 
Sans 
catalyseur 
Ce/Cnorit 
13 : 1  
Ce/Cnorit 
7 : 1  
Ce/Cnorit 
5 : 1  
 Anhydrosaccharides     
498-07-7 1,6-Anhydro-β-D-glucopyranose (Levoglucosan) 3,29% 3,85% 3,03% 2,94% 
113781-13-8 1-Hydroxy, (1R)-3,6-dioxabicyclo[3.2.1]octan-2-
one (LAC) 
0,22% 0,15% 0,07% 0,08% 
4451-30-3 1,4:3,6-Dianhydro-α-D-glucopyranose (DGP) 0,46% 0,54% 0,48% 0,51% 
 Sous-total 3,96% 4,54% 3,58% 3,53% 
 Aldéhydes, cétones, acides et alcools     
67-56-1 Méthanol 1,22% 1,25% 0,97% 0,87% 
50-00-0 Formaldéhyde 1,21% 1,54% 0,92% 0,75% 
75-07-0 Acétaldéhyde 0,10% 0,08% 0,05% 0,05% 
141-46-8 Glycolaldéhyde (hydroxyacétaldehyde) 2,79% 2,94% 1,86% 1,56% 
116-09-6 1-hydroxy-2-propanone 2,24% 1,55% 1,51% 1,44% 
5077-67-8 1-hydroxy-2-butanone 0,34% 0,00% 0,00% 0,00% 
592-20-1 1-acetyloxy-2-propanone 0,09% 0,11% 0,10% 0,10% 
64-18-6 Acide formique 0,79% 0,22% 0,23% 0,13% 
64-19-7 Acide acétique 3,90% 3,84% 2,99% 2,77% 
79-09-4 Acide propionique 0,09% 0,13% 0,14% 0,13% 
930-30-3 2-cyclopenten-1-one 0,13% 0,16% 0,18% 0,20% 
2758-18-1 3-methyl-2-cyclopenten-1-one 0,04% 0,05% 0,06% 0,06% 
10493-98-8 2-hydroxy-2-cyclopenten-1-one 0,44% 0,76% 0,59% 0,63% 
765-70-8 3-methyl-1,2-cyclopentanedione 0,22% 0,30% 0,30% 0,32% 
 Sous-total 13,60% 12,92% 9,90% 9,00% 
 Furanes     
98-01-1 Furfural 0,36% 0,32% 0,29% 0,30% 
620-02-0 5-methylfurfural 0,05% 0,06% 0,06% 0,07% 
67-47-0 5-hydroxymethylfurfural 0,18% 0,09% 0,08% 0,09% 
98-00-0 Alcool furfurylique (2-furanmethanol) 0,27% 0,29% 0,25% 0,25% 
 Sous-total 0,86% 0,77% 0,70% 0,71% 
 Phénols, guaiacols et syringols     
108-95-2 Phénol 0,06% 0,07% 0,07% 0,08% 
95-48-7, 106-44-5 et 
108-39-4 
o-crésol, m-crésol et p-crésol 0,07% 0,09% 0,10% 0,12% 
95-65-8 et 105-67-9 3,4-diméthylphénol et 2,4-diméthylphénol 0,02% 0,03% 0,04% 0,05% 
123-31-9 Hydroquinone (4-hydroxyphénol) 0,07% 0,08% 0,08% 0,09% 
90-05-1 Guaiacol 0,22% 0,23% 0,22% 0,24% 
93-51-6 4-methylguaiacol 0,15% 0,14% 0,16% 0,17% 
2785-89-9 4-ethylguaiacol 0,04% 0,07% 0,10% 0,12% 
7786-61-0 4-vinylguaiacol (2-methoxy-4-vinylphenol) 0,30% 0,69% 0,43% 0,44% 
97-53-0 et 97-54-1 
4-allylguaiacol (eugénol) et 4-propenylguaiacol 
(isoeugénol) 
0,26% 0,41% 0,32% 0,33% 
91-10-1 Syringol 0,47% 0,48% 0,41% 0,47% 
 Sous-total 1,67% 2,30% 1,93% 2,11% 
 Total (espèces quantifiées) 20,1% 20,5% 16,1% 15,4% 
 Rendements fraction organique 55,6% 47,8% 40,2% 38,5% 
 Taux de quantification de la fraction organique 36% 43% 40% 40% 
Tableau 18 Rendements massiques (en g/gbiomasse) en anhydrosaccharides, en aldéhydes, en cétones, en acides carboxyliques, en furanes, en 
phénols, en guaiacols et en syringols obtenus par craquage catalytiques des vapeurs de pyrolyse sur Ce/Cnorit. Le taux de quantification de la 
fraction organique est le ratio « total espèces quantifiées » divisé par le « rendement de la fraction organique » présentés sur la figure 72 
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Le taux de quantification de la fraction organique – c’est-à-dire le ratio massique « total (espèces 
quantifiés)/rendements fraction organique » – est environ de 40%. A notre connaissance le meilleur 
taux de quantification de la fraction organique rapporté dans la littérature est de 50% [60]. Cette 
limite est due au fait que les espèces ayant une masse molaire supérieure à 200g/mol, tels que les 
oligomères, ne sont pas vaporisables dans la chambre d’injection de la GC-MS et par conséquent pas 
analysable avec cette méthode. Nous reviendrons sur ce point par la suite. 
De l’analyse des compositions des bio-huiles du tableau 18, il ressort que la présence du catalyseur 
Ce/Cnorit réduit la formation d’espèces légères linéaires telles que les aldéhydes et les cétones. 
Cependant, les rendements en cétones cycliques telles que le 2-cyclopenten-1-one et le 3-methyl-
1,2-cyclopentanedione augmentent. D’autre part, les rendements en anhydrosaccharides et en 
furanes sont peu impactés par le catalyseur Ce/Cnorit.   
Afin d’étudier plus particulièrement l’effet catalytique du catalyseur Ce/Cnorit sur les acides 
carboxyliques, les rendements - et le taux de conversion - des acides formique, acétique et 
propionique sont représentés sur la figure 75. 
 
Figure 75 Rendements massiques en acide formique, acétique et propionique en présence de Ce/Cnorit. Les valeurs 
rapportées sur le graphique sont les taux de conversion 
Les rendements en acide acétique et en acide formique diminuent en présence de catalyseur. Les 
taux de conversion de l'acide formique et de l'acide acétique sont de 84% et de 29% respectivement 
en utilisant 20g de catalyseur (ratio 5 : 1). En revanche, l'acide propionique n'est pas converti. Ce 
résultat est cohérent, puisque, comme le souligne Vivier et al. [177] le taux de conversion diminue 
avec l'augmentation de la taille de la chaîne carbonée des acides carboxyliques. Comme évoqué 
précédemment pour l’acide acétique, la conversion des acides carboxyliques s’effectue 
probablement par des réactions de condensation cétonique [204]. Notons que la conversion de deux 
molécules d’acide formique résulte en la formation de formaldéhyde alors qu’une molécule d’acide 
formique et une molécule d’acide acétique réagissent pour former de l’acétaldéhyde. La diminution 
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des rendements en acides carboxyliques qui sont des espèces fortement oxygénées (O/Cacide formique = 
2 et O/Cacide acétique = 1) permet d’expliquer en partie la désoxygénation partielle des bio-huiles 
observée précédemment. 
Malgré une diminution significative du rendement en acide acétique - et malgré les très forts taux de 
conversion obtenus lors des essais effectués sur la molécule modèle en présence de Ce/Cnorit -, nous 
n’avons pas détecté d’acétone dans les bio-huiles60. Nous pensons cependant que cette molécule n’a 
pas pu être piégée par le condenseur en raison de sa très forte volatilité. En effet, en sortie de 
l’échangeur la température des vapeurs est d’environ 30°C alors que la pression de vapeur saturante 
de l’acétone à cette température est de 360mbar [202]. Cette hypothèse est confortée par le fait que 
la proportion d’huile de pyrolyse piégée sur le silicagel augmente proportionnellement à la quantité 
de catalyseur comme le montre la figure 76. 
 
Figure 76 Proportions de bio-huiles condensées en amont de l’échangeur (fraction lourde), piégées par l’échangeur et 
l’électrofiltre ou adsorbées sur le silicagel (fraction volatile). Seules les bio-huiles piégées par l’échangeur et l’électrofiltre 
sont récupérables et analysables 
Les rendements en phénol et en méthylphénols obtenus par craquage des vapeurs de pyrolyse sont 
présentés sur la figure 77. Notons que le catéchol - produit lors de la conversion catalytique du 
guaiacol - n'a pas été détecté dans les bio-huiles. Cependant, un autre hydroxyphénol a été identifié, 
il s'agit de l'hydroquinone. Les rendements en phénol et en hydroquinone augmentent légèrement. 
De plus, le catalyseur a un impact significatif sur les rendements en crésols et en diméthylphénols. 
Ces espèces sont stables car elles ne possèdent ni groupement méthoxy, ni chaîne alkyle insaturée 
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 Nous utilisons habituellement de l’acétone pour diluer les huiles de pyrolyse avant de les injecter en GC-MS, 
cependant, pour détecter la présence d’acétone, les bio-huiles ont été diluées dans le tétrahydrofurane (THF). 
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[64]. Ces résultats sont particulièrement intéressants puisqu’ils montrent que le catalyseur Ce/Cnorit 
augmente la production de dérivés phénoliques - qui sont des espèces peu oxygénées - ce qui 
contribue à l’augmentation de la densité énergétique des bio-huiles observée dans la sous-partie 
III.2. 
 
Figure 77 Influence du catalyseur Ce/Cnorit sur les rendements en diméthylphénols (3,4-diméthylphénol et 2,4-
diméthylphénol), en phénol, en hydroquinone et en crésols (o-crésol, p-crésol et m-crésol) 
D’après le tableau 18 et malgré une hausse des rendements en dérivés phénoliques, les rendements 
en guaiacols et en syringol sont peu impactés par la présence de catalyseur. Toutefois, les analyses 
GC-MS révèlent une augmentation des rendements en guaiacols substitués avec une chaîne 
alkyle comme le 4-méthylguaiacol, le 4-éthylguaiacol, le 4-allylguaiacol, le 4-vinylguaiacol et le 4-
propenylguaiacol. Ces deux résultats suggèrent que le catalyseur Ce/Cnorit favorise la production de 
monomères aromatiques issus de la lignine et que ces derniers sont en partie craqués pour former 
des espèces moins substituées tels que le phénol.  
Comme évoqué dans le dans le tableau 18, les injections GC-MS ont permis de quantifier environ 
40% des espèces présentes dans les bio-huiles. Afin d’identifier des molécules qui n’ont pas été 
quantifiées, les bio-huiles ont été analysées en GCxGC-MS. Les principales molécules identifiées sont 
rapportées dans le tableau 19. Notons que toutes ces molécules ont déjà été détectées au moins une 
fois dans d’autres études [47, 60, 141, 213]. 
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CAS Molécules identifiées 
 
Anhydrosaccharides 
 
2,3-anhydro-D-galactosan 
 
Aldéhydes, cétones, acides 
carboxyliques et alcools 
13831-30-6 Acide acetyloxyacétique 
638-37-9 Succinaldehyde 
 
Furanes 
497-23-4 2(5H)furanone 
 
Phénols 
135-77-3 1,2,4-trimethoxybenzene 
458-36-6 Coniferaldéhyde 
2785-87-7 4-propylguaiacol 
6627-88-9 Methoxyeugenol 
87345-53-7 Sinapinaldehyde 
134-96-3 Syringaldehyde 
2478-38-8 Acetosyringone 
Tableau 19 Espèces identifiées mais non quantifiées, présentes dans les bio-huiles 
La présence de 2,3-anhydro-D-galactosan atteste que l’hémicellulose est partiellement 
dépolymérisée au cours de la pyrolyse. En effet, selon Ona et al. le galactose est l’hexose le plus 
abondant de l’hémicellulose de l’eucalyptus camaldulensis [171]. De plus, plusieurs molécules 
contenant un motif syringol (methoxyeugenol, sinapinaldehyde, syringaldehyde et acetosyringone) 
et quelques espèces contenant un motif guaiacol (coniféraldhyde et 4-propylguaiacol) ont été 
détectées. Parmi ces espèces, le 4-propylguaiacol est uniquement produit en présence de catalyseur 
et le volume des pics61 augmente fortement et linéairement avec la masse de catalyseur. Cette 
molécule est probablement produite par hydrogénation catalytique de la liaison double du 4-
propenylguaiacol (isoeugénol) et/ou du 4-allylguaiacol (eugénol). Ces résultats montrent qu’une 
multitude d’espèces ne sont pas quantifiées en GC-MS et que parmi ces espèces, certaines semblent 
être fortement favorisées en présence de catalyseur. 
Dans l’optique de compléter l’analyse de bio-huiles, celles-ci ont été analysées par GPC 
(chromatographie liquide sur gel perméable) afin de déterminer la proportion de molécules 
possédant une masse molaire élevée telles que les anhydro-oligosaccharides et les oligomères 
aromatiques62. D’après la littérature, les anhydro-oligosaccharides et les oligomères aromatiques 
peuvent représenter respectivement jusqu’à 20% [61, 122] et 30% [64] des bio-huiles. L’analyse GPC 
permet de mesurer la distribution des masses molaires entre 162g/mol et 55100g/mol (équivalent 
polystyrène). Les analyses effectuées sur les bio-huiles révèlent que celles-ci contiennent peu 
d’espèces possédant une masse molaire supérieure à 1000g/mol (tableau 20). Par conséquent, sur la 
                                                          
 
61
  Les chromatogrammes obtenus en GCxGC-MS sont en 3D, les pics observés sont donc caractérisés par leurs 
volumes respectifs. 
62
 Le terme « oligomère aromatique » désigne à la fois la lignine pyrolytique qui provient d’une 
dépolymérisation incomplète de la lignine et les oligomères formés par repolymérisation de monomères 
aromatiques 
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figure 78, les distributions de masses molaires sont représentées entre 150g/mol et 1000g/mol. Il 
convient de rappeler que les analyses GPC ne permettent pas de comparer deux courbes de manière 
absolue. Néanmoins, celles-ci permettent de comparer les proportions des espèces sur un intervalle - 
de masse molaire - donnée (tableau 20). 
 
Figure 78 Chromatographie sur gel perméable des bio-huiles obtenues par craquage catalytique sur Ce/Cnorit. 
Comparaison avec une bio-huile obtenue sans catalyseur. Les courbes sont normalisées à 100%. La masse molaire 
s’exprime en « g/mol équivalent polystyrène ». Ce dispositif est calibré à partir de 162g/mol 
Les résultats présentés sur la figure 78 soulignent qu’une proportion non négligeable d’espèces, 
présentes dans les bio-huiles, possède une masse molaire plus élevée que la limite de détection des 
espèces en GC-MS63 (qui est d’environ 200g/mol). Bien qu’il ne soit pas possible d’identifier 
formellement ces oligomères, les pics situés aux alentours de 325g/mol et de 475g/mol peuvent 
correspondre au cellobiosan (M=324g/mol) et au cellotriosan (M=486g/mol) qui sont respectivement 
le dimère et le trimère du lévoglucosan [66]. Néanmoins, d’autres analyses sont nécessaires pour 
confirmer cette hypothèse. D’autre part, en supposant que la masse molaire des monomères 
aromatiques est d’environ 200g/mol64, ces résultats laissent penser que des oligomères aromatiques 
possédant un degré de polymérisation compris entre 2 et 5 peuvent être formés. Ce résultat est 
cohérent avec les travaux de Fratini et al. qui ont notamment démontré que des tétramères 
aromatiques sont présents dans les bio-huiles [173]. 
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 Ce résultat explique en partie, pourquoi les taux de quantification des bio-huiles en GC-MS sont 
généralement compris entre 40% et 50%. 
64
 Pour étayer cette hypothèse, notons que les masses molaires respectives de l’alcool coniférylique et de 
l’alcool sinapylique - qui sont respectivement les monomères constituant la lignine de type G et de type S - sont 
de 180g/mol et de 210g/mol 
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Pour faciliter la lecture de la figure 78, nous avons reporté les proportions d’espèces comprises entre 
différents intervalles de masse molaire sur le tableau 20. Le calcul de ces proportions est détaillé 
dans le chapitre 2. 
Intervalle masse molaire (g/mol) Sans catalyseur Ce/Cnorit 13:1 Ce/Cnorit 7:1 Ce/Cnorit 5:1 
[162 - 250] 7,0% 12,5% 14,0% 16,0% 
]250 - 500] 33,6% 45,8% 44,8% 45,1% 
]500 - 750] 30,2% 25,4% 24,4% 22,7% 
]750 - 1000] 14,4% 9,4% 9,1% 8,8% 
>1000 14,8% 6,9% 7,7% 7,4% 
Tableau 20 Proportions d’espèces formées ayant des masses molaires sur les intervalles [162 - 250], ]250 - 500], ]500 - 
750], ]750 - 1000] et >1000. Le calcul des proportions est détaillé au chapitre 2. Le dispositif de GPC est calibré à partir de 
162g/mol 
Les résultats du tableau 20 indiquent la proportion d’espèces possédant une masse molaire 
supérieure à 1000g/mol est de 14,8% pour l’huile obtenue sans catalyseur contre environ 7% en 
présence de catalyseur Ce/Cnorit confirmant ainsi la faible proportion d’espèces possédant une masse 
molaire supérieure à 1000g/mol. En outre, la proportion d’espèces possédant une masse molaire 
comprise entre 162g/mol et 250g/mol est de 7,0% en absence de catalyseur. Cette valeur augmente 
à mesure que la masse de catalyseur utilisée augmente pour atteindre 16,0% pour un ratio de 5 : 1. 
Ce résultat suggère que le catalyseur Ce/Cnorit catalyse la formation de molécules possédant une 
masse molaire comprise sur cette gamme. Cette observation semble aller dans le même sens que les 
résultats obtenus en GCxGC-MS puisque cette gamme inclut, par exemple, le 4-propylguaiacol (M4-
propylguaiacol = 166g/mol) qui est très fortement catalysé en présence de Ce/Cnorit.  
Enfin, les masses molaires moyennes de ces bio-huiles ont été déterminées à partir du calcul 
présenté au chapitre 2. Celles-ci valent respectivement 561g/mol, 458g/mol, 454g/mol et 438g/mol 
pour les bio-huiles obtenues sans catalyseur et avec des ratios massiques de 13 : 1 ; 7 : 1 et 5 : 1. Ce 
résultat suggère que le catalyseur réduit la proportion d’oligomères ou diminue leur degré de 
polymérisation. 
En conclusion, les analyses effectuées sur les bio-huiles ont permis de mieux appréhender les 
mécanismes de désoxygénation qui ont lieu au cours du craquage catalytique. Plus particulièrement, 
nous avons montré que le catalyseur Ce/Cnorit réduit fortement les teneurs en molécules très 
oxygénées telles que l’acide formique (O/Cacide formique = 2) et l’acide acétique (O/Cacide acétique = 1). De 
plus, l’augmentation des rendements en dérivés phénoliques confirme que ce catalyseur favorise le 
craquage des monomères aromatiques pour former des espèces aromatiques moins substituées. 
D’autre part, la diminution de la masse molaire moyenne des espèces dans les bio-huiles obtenues 
en présence de catalyseur souligne que ce dernier influence les mécanismes de 
dépolymérisation/repolymérisation des oligomères aromatiques et/ou des anhydrosaccharides. 
Etant donné que la proportion de dérivés phénoliques augmente en présence de catalyseur, deux 
hypothèses peuvent être envisagées pour expliquer ce phénomène. D’une part, il est probable que le 
catalyseur agisse directement sur la dépolymérisation de la lignine pyrolytique. D’autre part, nous 
pouvons aussi supposer que le catalyseur inhibe les mécanismes de repolymérisation. Cependant, 
des études complémentaires sont requises pour valider ou infirmer ces hypothèses. 
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IV. Conclusion 
Dans ce chapitre, nous avons souhaité évaluer l’activité des catalyseurs Cpyro, Ce/Cpyro, Fe/Cpyro, 
Mn/Cpyro, Cnorit, Ce/Cnorit, Fe/Cnorit et Mn/Cnorit sur les mécanismes de désoxygénation des vapeurs de 
pyrolyse flash. Les analyses effectuées sur ces catalyseurs révèlent la présence de sites catalytiques 
cristallins nanométriques sur ces deux supports carbonés. Dans le cas des charbons obtenus par 
pyrolyse de biomasse imprégnée, les cristallites semblent, à la fois, plus petits et mieux dispersés que 
dans le cas des charbons actifs Norit. Néanmoins, contrairement aux charbons Norit, les charbons de 
pyrolyse possèdent une surface spécifique et une porosité faibles qui limitent l’accessibilité des sites 
catalytiques. Malgré cela, les essais effectués sur les molécules modèles montrent que les catalyseurs 
supportés sur ces deux supports sont actifs. 
Plus particulièrement, nous avons montré que la cérine (CeO2) et la hausmannite (Mn3O4) catalysent 
efficacement la condensation cétonique de l’acide acétique dès 400°C. Les catalyseurs Ce/Cnorit et 
Mn/Cnorit se sont révélés très actifs et remarquablement stables pour catalyser cette réaction. 
Néanmoins, les résultats obtenus avec Ce/Cpyro et Mn/Cpyro suggèrent que la faible accessibilité des 
sites catalytiques limite fortement l’activité de ces catalyseurs. L’importance de l’accessibilité des 
sites catalytiques est encore plus marquée sur les essais de conversion du guaiacol puisque seuls les 
trois catalyseurs supportés sur charbons actifs ont permis de convertir significativement le guaiacol 
en phénol à 400°C. La sélectivité envers la formation de phénol de ces trois catalyseurs évolue dans 
l’ordre suivant : Fe/Cnorit > Ce/Cnorit > Mn/Cnorit. Néanmoins, malgré sa faible sélectivité, le catalyseur 
Mn/Cnorit est le plus actif suivi des catalyseurs Ce/Cnorit et Fe/Cnorit.  
Dans l’optique de convertir des vapeurs de pyrolyse, nous avons sélectionné le catalyseur Ce/Cnorit 
qui permet de convertir totalement l’acide acétique tout en étant relativement actif et sélectif pour 
convertir le guaiacol en phénol. Les essais catalytiques - effectués dans un réacteur catalytique à lit 
fixe couplé à un réacteur de pyrolyse à lit fluidisé - montrent que ce catalyseur catalyse la 
désoxygénation partielle des bio-huiles et augmente leurs densités énergétiques. Plus 
particulièrement, ce catalyseur se révèle actif pour réduire significativement les teneurs des espèces 
fortement oxygénées telles que les acides carboxyliques. De plus, les analyses effectuées sur les bio-
huiles montrent que le catalyseur Ce/Cnorit catalyse la formation de monomères aromatiques comme 
l’hydroquinone, les crésols, les diméthylphénols et le phénol. Enfin, ces analyses révélent que 
l’emploi de ce catalyseur réduit la masse molaire moyenne de l’huile de pyrolyse, ce qui suggère que 
celui-ci impacte les mécanismes de dépolymérisation ou de repolymérisation des oligomères 
aromatiques ou des anhydro-oligosaccharides. 
Les résultats de ce chapitre démontrent que les catalyseurs supportés sur charbon peuvent être 
utilisés comme catalyseurs hétérogènes pour convertir les vapeurs de pyrolyse au cours du craquage 
catalytique. En outre, les essais effectués sur molécules modèles suggèrent que ces catalyseurs 
supportés sur charbons sont prometteurs puisqu’ils sont à la fois actifs et stables par comparaison 
avec des supports de type zéolithes. Une étude comparative de ces deux types de catalyseurs 
pourrait être envisagée afin de déterminer les avantages et les inconvénients liés à l’emploi de l’un 
ou l’autre de ces supports catalytiques. 
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Chapitre 5 Etude de faisabilité de l’intégration du craquage 
catalytique dans la filière d’hydrodésoxygénation des bio-
huiles pour produire des biocarburants 
L’hydrodésoxygénation (HDO) des bio-huiles obtenues par pyrolyse flash est considérée comme 
étant la filière de référence pour co-raffiner les bio-huiles avec du pétrole pour produire des 
biocarburants de 2ème génération [82, 214]. En effet, l’hydrodésoxygénation permet de désoxygéner 
les bio-huiles jusqu’à une teneur en oxygène suffisamment faible pour envisager un traitement dans 
des raffineries conventionnelles. L’HDO a lieu en présence de catalyseurs et sous forte pression 
partielle de dihydrogène afin d’extraire l’oxygène des bio-huiles par déshydratation [75]. Cette étape 
est coûteuse en raison des conditions de mise en œuvre du procédé et de la consommation 
importante de dihydrogène et de catalyseurs. Par conséquent, la mise en œuvre d’un procédé amont 
permettant d’obtenir des bio-huiles partiellement désoxygénées permettrait de réduire en partie le 
recours à l’hydrodésoxygénation, diminuant ainsi le coût de cette étape. 
Nous avons montré au chapitre 3 que l’imprégnation de la biomasse agit sur les mécanismes 
primaires de pyrolyse mais ne permet pas de réduire la teneur en oxygène des bio-huiles. En 
revanche, comme étudié au chapitre 4, le craquage catalytique catalyse les réactions de 
désoxygénation telles que la déshydratation, la décarboxylation et la décarbonylation. Le craquage 
catalytique peut donc être vu comme un moyen de désoxygéner les bio-huiles en amont de l’HDO.  
A l’échelle d’une filière de production de biocarburants, l’intégration d’une étape de craquage 
catalytique est envisageable. Cependant, cette option est-elle économiquement viable par 
comparaison avec la filière de référence pour laquelle les bio-huiles sont uniquement désoxygénées 
par hydrodésoxygénation ? Quelles peuvent être les conséquences de cette option sur la base de 
critères environnementaux ? 
Afin de simplifier l’étude, seule la réponse à cette première interrogation est traitée dans ce chapitre. 
Celle-ci  dépend à la fois du coût, de l’efficacité, de la durée de vie et de la quantité de catalyseur que 
nécessite cette filière intégrant le craquage catalytique. L’objectif de ce chapitre est donc d’évaluer 
les conditions minimales requises par les catalyseurs de craquage catalytique - efficacité, durée de 
vie et coût - en fonction de la quantité utilisée pour s’assurer de la viabilité économique de la filière. 
Pour ce faire, nous commençons par décrire en détail la filière de référence ainsi que la filière 
intégrant une étape de craquage catalytique. Puis, nous déterminons, à partir d’une modélisation des 
flux matière, les quantités d’H2 nécessaire à la désoxygénation des bio-huiles en fonction de leurs 
teneurs en oxygène à l’entrée de l’HDO. Cette modélisation permet par la suite de comparer ces 
deux filières à partir de critères économiques. Dans un troisième temps, nous proposons une 
méthode qui permette d’estimer simplement la durée de vie minimale requise pour un catalyseur de 
craquage catalytique et cela, en fonction de son efficacité, de son coût et en considérant les 
conditions opératoires employées. Cette méthode est ensuite appliquée à des cas concrets ainsi qu’à 
des cas plus exploratoires, qui permettent de cibler les caractéristiques que devront posséder les 
catalyseurs de craquage à développer au cours des prochaines années. 
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I. Description de la filière de référence et de la filière intégrant 
le craquage catalytique 
1. Présentation de la filière de référence 
Les bio-huiles produites par pyrolyse flash possèdent une teneur en oxygène trop élevée pour une 
utilisation directe en tant que biocarburants. L’une des voies envisagées pour produire des bio-huiles 
désoxygénées est l’hydrodésoxygénation (HDO) qui consiste à convertir les bio-huiles sous forte 
pression partielle de dihydrogène et en présence de catalyseurs [69, 75, 76]. L’oxygène présent dans 
les bio-huiles réagit avec le dihydrogène pour former de l’eau65. Après séparation de l’eau et de la 
fraction d’huile hydrotraitée, cette dernière est envoyée vers une unité de raffinage conventionnelle 
pour être convertie en biocarburants. Par la suite, la filière de conversion des bio-huiles par 
hydrodésoxygénation, représentée sur la figure 79, est considérée comme étant la filière de 
référence. Les données technico-économiques relatives à la production de bio-huiles par pyrolyse 
flash sont issues de l’étude du projet PRECOND  (ANR-05-BIOE-008) alors que les données 
correspondant à l’HDO et au raffinage proviennent de l’étude du laboratoire NREL [82]. 
 
Figure 79 Filière de référence de production de biocarburants par hydrodésoxygénation d’huiles de pyrolyse. L’unité 
d’HDO peut être alimentée par une ou plusieurs unités de pyrolyse flash néanmoins, seule une unité de pyrolyse flash est 
représentée sur ce schéma. Les données de la pyrolyse flash proviennent de l’étude technico-économique PRECOND 
(ANR-05-BIOE-008) alors que celles de l’hydrodésoxygénation et du raffinage sont issues d’une étude du laboratoire NREL 
[82] 
L’objectif de l’étude PRECOND est de déterminer le coût moyen de production de l’huile de pyrolyse 
par pyrolyse flash de biomasse. Les auteurs de cette étude font l’hypothèse que la biomasse est 
convertie dans un réacteur de pyrolyse flash à lit fluidisé d’une capacité de 200T/j de biomasse. La 
biomasse lignocellulosique est dans un premier temps séchée à 10% et broyée (5mm<ø<10mm). La 
pyrolyse à lieu à 450°C (à 1atm) et les rendements en bio-huiles66, en charbon et en gaz valent 
respectivement 72,1%, 16,2% et 11,7% (par différence). Dans cette étude, nous nous appuyons sur 
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 L’hydrodésoxygénation (HDO) est un processus très similaire à l’hydrodésulfurisation (HDS), mis en œuvre 
dans les raffineries pour réduire la teneur en soufre des produits pétroliers. L’HDO et l’HDS ont lieu sous très 
forte pression de H2. L’oxygène et le soufre sont soutirés sous forme respectivement d’eau et de H2S. 
66
 Selon cette étude, la teneur en eau des bio-huiles est de 23%. 
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un scénario qui démontre que la combustion des gaz et d’une partie des charbons67 permet de 
fournir l’énergie thermique nécessaire à la pyrolyse et au séchage.  
L’étude technico-économique sur l’HDO proposée par le laboratoire NREL [82] est basée sur une 
unité de production d’une capacité de 8800barils/jour d’huile de pyrolyse, soit près de 1670T/j68. 
L’alimentation d’une telle unité de production de biocarburants nécessiterait d’être alimentée par 
environ onze unités de pyrolyse flash, placées à proximité des lieux de production de la biomasse. 
D’après l’étude du laboratoire NREL, l’hydrodésoxygénation des bio-huiles a lieu sous forte pression 
de H2 et en présence de catalyseurs supportés sur charbons actifs [82]. Ceci est justifié par le fait que 
les catalyseurs supportés sur charbons actifs sont plus stables et se désactivent moins vite que ceux 
supportés sur alumine [76, 114]. Afin de limiter la désactivation des catalyseurs par cokéfaction, les 
bio-huiles passent par plusieurs réacteurs successifs69 [76]. Les bio-huiles sont dans un 1er temps 
acheminées vers le réacteur de stabilisation qui fonctionne à 140°C sous 85 bars. Les espèces les plus 
réactives sont ensuite converties dans le 1er étage d’hydrotraitement à 170°C et 140 bars alors que 
dans le 2ème étage, la conversion a lieu à 400°C et 140 bars [76]. Selon les auteurs de cette étude, les 
catalyseurs utilisés dans le réacteur de stabilisation et le 1er étage d’hydrotraitement sont des 
catalyseurs au ruthénium alors que ceux du 2ème étage sont des catalyseurs au molybdène [82]. La 
durée de vie de ces catalyseurs est supposée égale à 1 an. Selon cette étude, les bio-huiles 
hydrotraitées sont ensuite converties en biocarburants de 2ème génération dans une raffinerie 
conventionnelle constituée d’un réacteur d’hydrocraquage et de deux colonnes de distillation 
fonctionnant à pression atmosphérique et sous vide [82]. 
Cette filière de référence peut être mise en œuvre pour produire des biocarburants de 2ème 
génération [43, 69, 214, 215]. Cependant, il convient de rappeler que l‘hydrodésoxygénation est une 
étape coûteuse, en raison notamment de la consommation importante de dihydrogène. Il est donc 
souhaitable de réduire la consommation de H2 en désoxygénant partiellement les bio-huiles en 
amont de l’hydrodésoxygénation. Etant donné que le craquage catalytique favorise la 
désoxygénation des bio-huiles - par décarboxylation, par déshydratation et par décarbonylation -, 
est-il envisageable de coupler la pyrolyse flash à une étape de craquage catalytique des vapeurs de 
pyrolyse ? Cette alternative permet-elle de réduire les coûts d’opération à l’échelle de la filière ? 
Pour répondre à cette problématique, nous proposons dans la sous-partie suivante, d’intégrer un 
réacteur de craquage catalytique en aval de la pyrolyse flash et en amont de l’hydrodésoxygénation. 
2. Présentation de la filière intégrant le craquage catalytique 
Dans cette sous-partie, nous considérons la filière présentée sur la figure 80, constituée d’une 
première étape de pyrolyse flash suivie du craquage catalytique des vapeurs. Les huiles sont ensuite 
transportées vers le réacteur d’hydrodésoxygénation (HDO), puis, les bio-huiles hydrotraitées sont 
converties en biocarburants dans une unité de raffinage. 
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 Selon cette étude, la combustion des gaz et d’environ 2/3 des charbons produits permet de couvrir les 
besoins en chaleur. 
68
 En considérant une masse volumique des bio-huiles d’environ 1200kg/m
3
. 
69
 Sur la figure 79, les réacteurs successifs sont inclus dans la « boîte noire » HDO. 
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Figure 80 Schéma bloc de la filière de production de biocarburants intégrant le craquage catalytique. Cette filière est 
constituée d’une étape de pyrolyse flash, de craquage catalytique, d’hydrodésoxygénation (HDO) et de raffinage 
En se projetant sur cette filière, notons que le réacteur de craquage catalytique est nécessairement 
situé sur le lieu de production des bio-huiles. Nous considérons qu’il s’agit d’un réacteur contenant 
un lit fixe de catalyseur même si, en pratique, il est aussi possible de placer directement le catalyseur 
dans le réacteur de pyrolyse à lit fluidisé [100]. Le craquage catalytique a lieu entre 300°C et 600°C à 
pression atmosphérique [69]. Les catalyseurs sont généralement supportés sur zéolithes [69], 
cependant, nous avons vu au chapitre 4 que des catalyseurs supportés sur charbons actifs peuvent 
aussi être employés. Il est bien accepté qu’une augmentation de la température de craquage 
catalytique entraîne une augmentation des rendements en CO2 et en CO ce qui permet de réduire la 
teneur en oxygène des bio-huiles craquées (débit 1’). Néanmoins, une température trop élevée 
favorise la formation de coke [69] ce qui suggère que les conditions opératoires doivent être ajustée 
pour favoriser la désoxygénation tout en limitant la désactivation du catalyseur.  
Comme évoqué précédemment, le craquage catalytique permet de réduire la teneur en oxygène des 
bio-huiles ce qui entraîne une réduction de la consommation de dihydrogène au cours de l’HDO. Or, 
notons que, lorsque l’oxygène est retiré par décarbonylation et par décarboxylation, le craquage 
catalytique occasionne une perte de carbone. Par conséquent, à l’échelle de la filière, ceci entraîne 
une surconsommation de bio-huiles de pyrolyse flash. Autrement dit, le craquage catalytique 
diminue la consommation de H2 mais augmente mécaniquement la consommation d’huile de 
pyrolyse requise pour produire une quantité donnée d’huile hydrotraitée.  
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II. Modélisation de l’intégration du craquage catalytique dans 
une filière de production de biocarburants 
Dans cette partie, nous étudions en détail l’impact du craquage catalytique sur les flux de matière 
d’une filière de production de biocarburants. Puis, à partir des données technico-économiques des 
deux études présentées précédemment, nous nous interrogeons sur la viabilité économique de la 
filière intégrant le craquage catalytique par comparaison avec la filière de référence.  
1. Cadre de l’étude 
Dans cette étude, nous nous focalisons sur l’impact qu’exerce le craquage catalytique sur l’intensité 
de l’hydrodésoxygénation (figure 81) en aval de l’étape de pyrolyse flash et en amont l’étape de 
raffinage. 
La comparaison des deux filières requiert de rapporter les calculs à une quantité donnée d’huile 
hydrotraitée dont nous supposons que la formule est CH2 (hypothèse a). Cette hypothèse est 
confortée expérimentalement par les travaux d’Elliott et al. [76] qui rapportent des ratios H/C des 
huiles hydrotraitées compris entre 1,5 et 2 et des teneurs en oxygène négligeables. De plus, notons 
que l’hypothèse d’une formule brute égale à CH2 a déjà été effectuée par Mortensen et al. [69] et par 
Bridgwater [90]. 
Par conséquent, l’unité fonctionnelle retenue dans cette étude est de produire 1T/h d’huile 
hydrotraitée de formule brute CH2.  
 
Figure 81 Définition du cadre de l’étude dans le cas de la filière intégrant le craquage catalytique 
Les débits de sortie des réacteurs de pyrolyse, de craquage catalytique et d’HDO sont notés 
respectivement 1, 1’ et 2. 
2. Modélisation des flux de matières  
Afin de modéliser la filière présentée sur la figure 81, nous faisons les hypothèses suivantes : 
 Les vapeurs de pyrolyse (débit 1) contiennent 17,9% d’eau et leur formule brute - exprimée 
sur base sèche - est CH1,43O0,54 (hypothèse b). Ces données correspondent à la composition 
de l’huile de pyrolyse obtenue à partir d’eucalyptus dans le réacteur à lit fluidisé en absence 
de catalyseur (Essai « biomasse brute » du chapitre). En comparaison, dans le projet 
PRECOND, le réacteur de pyrolyse flash est alimenté avec du bois séché à 10% (essence non 
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précisée) et l’huile obtenue contient 23% d’eau. Cependant, comme l’écart est faible, cette 
hypothèse a peu d’impact.  
 La désoxygénation des vapeurs par craquage catalytique a lieu par déshydratation et par 
décarboxylation mais la décarbonylation est considérée comme négligeable (hypothèse c).  
 Les besoins en chaleur du réacteur de craquage catalytique sont négligeables (hypothèse d). 
Cette hypothèse est justifiée par le fait que la température des vapeurs de pyrolyse flash 
envoyées dans le réacteur de craquage est proche de la température de craquage 
catalytique. De plus, l’enthalpie de réaction est négligeable [43]. 
 La quantité de H2 nécessaire à l’HDO pour convertir l’huile issue du craquage catalytique en 
CH2 (cf équation 28) est stœchiométrique (hypothèse e). 
 La consommation de catalyseurs d’hydrodésoxygénation est proportionnelle au débit de H2 
requis au cours de l’HDO (hypothèse f). Cette hypothèse permet de tenir compte du fait que 
l’économie d’H2 induite par le craquage catalytique se répercute sur la consommation de 
catalyseur. 
 Les besoins en chaleur nécessaire à l’HDO sont négligeables ce qui est justifié par le fait que 
l’hydrodésoxygénation est une réaction exothermique [69]. De plus, les faibles quantités 
d’énergie électrique requise pour alimenter les compresseurs sont négligées (hypothèse g). 
La validité des hypothèses c et e qui sont des hypothèses fortes est discutée à la fin de cette sous-
partie. 
a. Construction du modèle 
En supposant que la désoxygénation des bio-huiles a lieu par déshydratation et par décarboxylation 
(d’après l’hypothèse c), la réaction du craquage catalytique peut être décrite suivant l’équation 27. 
Les coefficients stœchiométriques70 de l’eau et du CO2 sont notés respectivement a et b. 
𝐶𝐻1,43𝑂0,54 → 𝐶1−𝑏𝐻1,43−2𝑎𝑂0,54−𝑎−2𝑏 + 𝑎𝐻2𝑂 + 𝑏𝐶𝑂2       
Équation 27 Equation chimique du craquage catalytique 
L’huile de pyrolyse obtenue par craquage catalytique est ensuite convertie en CH2 par 
hydrodésoxygénation (équation 28). La quantité de H2 nécessaire à l’HDO (coefficient h) est 
supposée stœchiométrique (d’après l’hypothèse e). D’autre part, C1-bH1,43-2aO0,54-a-2b représente la 
formule brute de l’huile de pyrolyse obtenue par craquage catalytique.  
𝐶1−𝑏𝐻1,43−2𝑎𝑂0,54−𝑎−2𝑏 + ℎ𝐻2 → (1 − 𝑏)𝐶𝐻2 + (0,54 − 𝑎 − 2𝑏)𝐻2𝑂     
Équation 28 Equation chimique de l’hydrodésoxygénation d’une huile provenant du craquage catalytique en considérant 
que le produit final possède la formule brute CH2 
En équilibrant l’équation 28, nous obtenons que h = 0,825 - 3b. Ce résultat est particulièrement 
intéressant puisqu’il signifie que la consommation de dihydrogène requise pour obtenir CH2 dépend 
uniquement de la décarboxylation catalysée au cours du craquage catalytique. Autrement dit, même 
si la déshydratation permet de désoxygéner les bio-huiles par craquage catalytique, la perte 
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 Avec a ≥ 0, b ≥ 0 et -a/2 + 0,27 ≥ b 
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d’hydrogène - sous forme d’eau - doit être compensée par un apport de H2 plus important pour 
produire des bio-huiles hydrotraitées de formule brute CH2 (d’après l’hypothèse a). 
A partir de ces équations, nous pouvons déterminer le rendement global - rendement du débit 
2/débit 1 - incluant le craquage catalytique et l’HDO. Ce rendement est noté η21. Les débits 
massiques sont notés ?̇?. 
𝜂21 =
?̇?2
?̇?1,𝑏𝑠
=
(1−𝑏)𝑀𝐶𝐻2
𝑀𝐶𝐻1,43𝑂0,54
 ≈ 0,633(1 − 𝑏)  (sur base sèche)       
Équation 29 Calcul du rendement du craquage catalytique couplé à l’HDO par rapport à l’huile de pyrolyse (rendement 
du débit 2/débit 1) 
Les débits en bio-huile et en H2 nécessaires pour produire 1T/h d’huile hydrotraitée sont calculés à 
partir des équations 30, 31 et 32. Nous distinguons ?̇?1,bs et ?̇?1,𝑏ℎ qui sont respectivement les débits 
de vapeurs de pyrolyse (débit 1) exprimés sur base sèche et sur base humide en supposant que la 
teneur en eau des vapeurs est de 17,9% (d’après l’hypothèse a). Nous faisons l’hypothèse que la 
consommation de H2 est stœchiométrique (d’après l’hypothèse e), c’est-à-dire qu’une mole d’huile 
de pyrolyse issue du craquage catalytique requiert l’emploi de h moles de H2. 
?̇?1,bs =
?̇?2
𝜂21
≈
1
0,633(1−𝑏)
        
Équation 30 Calcul du débit massique d’huile de pyrolyse (débit 1) sur base sèche 
?̇?1,𝑏ℎ =
?̇?1
(1−17,9%)
≈
1
0,520(1−𝑏)
       
Équation 31 Calcul du débit massique d’huile de pyrolyse (débit 1) sur base humide 
?̇?𝐻2 = ?̇?1ℎ
𝑀𝐻2
𝑀𝐶𝐻1,43𝑂0,54
≈ 0,143
0,825−3𝑏
1−𝑏
        
Équation 32 Calcul du débit massique de dihydrogène nécessaire à l’HDO 
Les débits d’huile de pyrolyse et de dihydrogène (équations 30, 31 et 32) dépendent uniquement du 
coefficient stœchiométrique du CO2 (noté b). Autrement dit, le coefficient b peut être virtuellement 
considéré comme étant le « curseur » de l’intensité du craquage catalytique71. Afin de faciliter la 
lecture, il nous paraît pertinent de normaliser ce coefficient b (le coefficient b normalisé est noté 
Icraquage). Etant donné que la valeur maximale du coefficient b est de 0,27
72, le coefficient Icraquage est 
défini comme suit : 
𝐼𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 =
𝑏
𝑏𝑚𝑎𝑥
=
𝑏
0,27
           
Équation 33 Calcul de la valeur Icraquage à partir du coefficient de décarboxylation (coefficient b) 
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 Un coefficient b élevé signifie que le craquage est particulièrement efficace et que l’hydrodésoxygénation est 
peu intense. A l’inverse, un coefficient b faible signifie que la désoxygénation a principalement lieu au cours de 
l’hydrodésoxygénation. 
72
 Dans ce cas (théorique), la désoxygénation est totale et a lieu uniquement par décarboxylation pendant le 
craquage catalytique. 
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Les débits de bio-huiles et de dihydrogène requis pour produire 1T/h de bio-huiles hydrotraités (CH2) 
sont donnés sur le tableau 21. Les valeurs relatives à la filière de référence sont calculées en 
considérant que les coefficients a et b sont nuls ce qui implique que Icraquage est égal à 0%. 
Filière Référence Intégrant le craquage catalytique 
Intensité du craquage catalytique - 25% 50% 75% 100% 
Coefficient stœchiométrique du CO2, b 0 0,0675 0,135 0,2025 0,27 
Rendement global (craquage catalytique + HDO)73, η21 (%) 63,3% 59,0% 54,8% 50,5% 46,2% 
Consommation bio-huile sur base humide, ?̇?1,𝑏ℎ (T/h) 1,9 2,1 2,2 2,4 2,6 
Consommation H2, ?̇?𝐻2  (kg/h) 118 95 69 39 3 
Ratio ?̇?1,𝑏ℎ ?̇?𝐻2⁄  (%) 6,1% 4,6% 3,1% 1,6% 0,1% 
Tableau 21 Rendements de l’HDO et consommations de bio-huile et de H2 pour produire 1T/h d’huile de pyrolyse 
hydrotraitée (CH2) en fonction de l'intensité du craquage catalytique 
Dans le cas de la filière de référence, la quantité de dihydrogène requise pour produire 1T/h de CH2 
est de 118kg/h pour un débit de bio-huile de 1,9T/h. Ceci correspond à un ratio H2/bio-huile de 6,1%.  
 
Figure 82 Consommations de bio-huiles et de H2 pour produire 1T/h d’huile de pyrolyse hydrotraitée (CH2) en fonction 
de l’intensité du craquage catalytique 
Par rapport à cette filière de référence, les résultats présentés sur la figure 82 montrent qu’une 
augmentation de l’intensité du craquage entraîne une diminution sensible de la consommation de 
dihydrogène mais résulte à l’inverse en une augmentation de la consommation de bio-huiles. Ceci 
provient du fait qu’une augmentation du craquage catalytique provoque une perte d’atomes de 
carbone - par décarboxylation - qui est compensée par une surconsommation de bio-huiles pour 
produire 1T/h de bio-huiles hydrotraitées. La surconsommation d’huile de pyrolyse pour un craquage 
catalytique de 25% est de +7%. Cette valeur atteint +16% et +25% pour des intensités de craquage de 
50% et 75%. D’autre part, l’économie de dihydrogène est respectivement de -20%, -42% et -77% 
pour des intensités de craquage de 25%, 50% et 75%. 
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 Exprimé sur base sèche 
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b. Limites du modèle 
Dans cette sous-partie, nous discutons des limites des hypothèses les plus fortes (d’après les 
hypothèses c et e) afin d’établir la solidité du modèle proposé. 
Afin de valider l’hypothèse e, qui présuppose que la consommation de H2 a lieu de manière 
stœchiométrique au cours de l’HDO, nous comparons les résultats du tableau 21 à des données de la 
littérature. Selon les résultats de ce tableau, nous obtenons un ratio massique H2/bio-huile de 6,1% 
dans le cas de la filière de référence. En comparaison, Elliott et al. [76] ont obtenu 
expérimentalement une consommation de 669LH2/Lbio-huile pour une huile hydrotraitée - en présence 
d’un catalyseur NiMoS - possédant un ratio molaire H/C égal à 1,94. En supposant que la densité des 
bio-huiles est de 1,2kg/L et à partir d’une volume molaire pris à 0°C (Vm(0°C) = 22,4L/mol), ce résultat 
correspond à un ratio massique H2/bio-huile de 7,2% ce qui est très proche de la valeur que nous 
calculons. Ceci confirme la solidité de cette hypothèse. 
La deuxième hypothèse forte que nous souhaitons discuter est l’hypothèse c, qui suppose que la 
désoxygénation a lieu par déshydratation et par décarboxylation mais pas par décarbonylation. Pour 
justifier cette hypothèse, nous nous reportons aux résultats obtenus au chapitre 4 avec le catalyseur 
Ce/Cnorit (ratio 5 : 1). Dans ce cas, les rendements en CO, en CO2 et en eau sont respectivement de 
6,2%, 10,5% et 14,3%. En comptabilisant uniquement l’oxygène74, ces rendements sont alors de 
3,5%, 7,6% et 12,7% ce qui montre que la décarboxylation et la déshydratation transportent 
respectivement deux fois et trois fois plus d’oxygène que la décarbonylation et conforte ainsi notre 
hypothèse. Enfin, nous noterons que cette hypothèse a déjà été émise par Bridgwater [90] et par 
Mortensen et al. [69] pour calculer les rendements théoriques du craquage catalytique. 
En étudiant plus en détail cette hypothèse c, remarquons que le modèle que nous proposons 
autorise les cas extrêmes de déshydratation pure et de décarboxylation pure. Néanmoins, en 
pratique, ces cas ne sont pas observés et la désoxygénation a lieu à la fois par déshydratation 
(coefficient a) et par décarboxylation (coefficient b). Or, d’après l’équation 34, ces coefficients 
stœchiométriques sont liés par l’inégalité suivante : 
a ≤ 2 (0,27 - b)            
Équation 34 Inégalité liant les coefficients de déshydratation (coefficient a) et de décarboxylation (coefficient b) 
D’après Mortensen et al. le ratio molaire « déshydratation/décarboxylation » (a/b) est égal à 2 [69] 
alors que Bridgwater considère que ce ratio est de 0,86 [90]. Il convient de rappeler que les valeurs 
proposées par ces deux auteurs ne reposent pas sur des considérations théoriques mais proviennent 
plutôt d’observations empiriques. En faisant apparaître le ratio a/b et l’intensité catalytique dans 
l’équation 34, nous obtenons : 
𝐼𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 ≤
2
2+
𝑎
𝑏
             
Équation 35 Valeur maximale de l’intensité du craquage en fonction du ratio « déshydratation/décarboxylation » (ratio 
a/b) 
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 Par exemple, pour le CO, le rendement de 6,2% est multiplié par 16/28 (car les masses molaires et atomiques 
de l’oxygène et du CO sont respectivement de 16g/mol et de 28g/mol). 
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Cette équation montre que l’intensité du craquage catalytique est limitée par le ratio a/b. Formulé 
autrement, ce résultat indique qu’une intensité de craquage de 100% ne pourrait être obtenue que 
par décarboxylation pure (a = 0 et b = 0,27). En supposant que le ratio est égal à 0,86 [90], l’intensité 
maximale du craquage catalytique est de 70% alors que celle-ci est limitée à 50% si le ratio a/b vaut 2 
[69]. 
Après avoir proposé une modélisation des flux de matière de ces filières, nous souhaitons, dans le 
paragraphe suivant, examiner les critères de viabilité économique de la filière.  
3. Evaluation économique des deux filières 
L’évaluation d’une filière à partir de critères économiques requiert d’estimer à la fois les coûts des 
charges financières (investissement amorti sur n années, CAPEX…), des charges fixes (main d’œuvre, 
assurance…) et des charges variables (transport, consommation de H2 et de bio-huiles...). Afin de 
simplifier l’étude, nous faisons l’hypothèse que les charges financières et que les charges fixes sont 
égales entre la filière de référence et la filière intégrant le craquage catalytique (hypothèse h). Ceci 
signifie que nous négligeons les coûts d’investissement nécessaires à la construction du réacteur de 
craquage catalytique ainsi que les coûts liés à son entretien. En outre, nous négligeons les coûts liés 
au transport des bio-huiles en considérant que celles-ci sont produites à une distance raisonnable de 
l’installation d’hydrodésoxygénation et de raffinage (hypothèse i). Par conséquent, les deux filières 
peuvent être comparées en comparant uniquement les charges variables qui se limitent aux coûts 
d’approvisionnement en  bio-huiles et  dihydrogène ainsi qu’au coût des catalyseurs pour l’HDO et 
pour le craquage catalytique. 
L’objectif de ce paragraphe est d’évaluer si la filière intégrant le craquage catalytique est 
économiquement viable par rapport à la filière de référence. Pour cela, nous commençons par 
déterminer le coût des charges variables de la filière de référence. Etant donné que ce calcul dépend 
des hypothèses des deux études technico-économiques mentionnées précédemment, une étude de 
sensibilité est proposée.  
a. Coûts de fonctionnement de la filière de référence 
Le coût des charges variables de la filière de référence (appelé ?̇?𝑓𝑖𝑙𝑖è𝑟𝑒 𝑟é𝑓é𝑟𝑒𝑛𝑐𝑒) est calculé à partir 
de l’équation 36. Celui-ci dépend du coût de l’huile de pyrolyse et du coût des charges variables de 
l’hydrodésoxygénation, notés respectivement ?̇?𝑏𝑖𝑜−ℎ𝑢𝑖𝑙𝑒 et ?̇?𝐻𝐷𝑂 et exprimés en euros par heure. 
?̇?𝑓𝑖𝑙𝑖è𝑟𝑒 𝑟é𝑓é𝑟𝑒𝑛𝑐𝑒 = ?̇?𝑏𝑖𝑜−ℎ𝑢𝑖𝑙𝑒 + ?̇?𝐻𝐷𝑂        
Équation 36 Calcul du coût des charges variables de la filière de référence 
Etant donné que l’apport d’énergie électrique au cours de l’HDO est négligé (d’après l’hypothèse g), 
son coût dépend de la consommation de H2 et de catalyseurs. Nous définissons les coefficients Kbio-
huile, KH2 et Kcata HDO qui représentent le coût des matières premières (bio-huiles, dihydrogène et 
catalyseurs d’HDO). Ces valeurs sont exprimées en euros par tonne. L’équation 37 s’exprime alors 
sous la forme : 
?̇?𝑓𝑖𝑙𝑖è𝑟𝑒 𝑟é𝑓é𝑟𝑒𝑛𝑐𝑒 = 𝐾𝑏𝑖𝑜−ℎ𝑢𝑖𝑙𝑒?̇?1,𝑏ℎ + (𝐾𝐻2?̇?𝐻2 + 𝐾𝑐𝑎𝑡𝑎 𝐻𝐷𝑂?̇?𝑐𝑎𝑡𝑎 𝐻𝐷𝑂)   
Équation 37 Calcul du coût de fonctionnement de la filière de référence en fonction des débits de bio-huiles, ainsi que 
des débits de dihydrogène et de catalyseurs nécessaires à l’HDO 
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D’après le projet PRECOND, le coût de production de l’huile de pyrolyse - Kbio-huile - est estimé à 
230€/Tbio-huile. Le coût du dihydrogène n’est pas renseigné dans l’étude du laboratoire NREL puisque 
cette étude suppose que le dihydrogène est produit sur site par reformage à la vapeur de gaz 
naturel. Pour simplifier l’approche, nous avons fixé le coût du dihydrogène - KH2 - 2455€/TH2 en nous 
appuyant sur un document du département de l’énergie américain75 [216]. Selon l’étude NREL, les 
catalyseurs Ru/C et Mo/C coûtent respectivement 118071€/T et 30502€/T [82]. Cette étude suppose 
en outre que 84T de Ru/C et 95T de Mo/C permettent de catalyser 1679T/jour d’huile de pyrolyse et 
que la durée de vie de ces catalyseurs est de 1an (voir détails du calcul dans l’annexe L). Néanmoins, 
l’hypothèse effectuée par les auteurs de ce rapport est discutable car en pratique, la durée de vie de 
ces catalyseurs ne dépasse pas 100h [76]. Par conséquent, dans le calcul détaillé en annexe, nous 
avons supposé que la durée de vie des catalyseurs de HDO est de 1000h (hypothèse j). Etant donné 
que la durée de vie de ces catalyseurs impacte fortement le coût de l’hydrodésoxygénation, la 
sensibilité de ce paramètre est étudiée dans la sous-partie suivante.  
Nous avons fait l’hypothèse que la consommation en catalyseurs de HDO est proportionnelle au 
débit de H2 requis au cours de l’HDO (selon l’hypothèse f). Cette hypothèse permet de définir un coût 
moyen de l’HDO - noté KHDO - qui tient compte à la fois du coût du H2 - KH2 -, du coût des catalyseurs 
de HDO en fonction de leur durée de vie - Kcata HDO -, cependant, par commodité cette valeur  est 
exprimée en €/TH2. A partir de cette hypothèse, l’équation 37 devient : 
?̇?𝑓𝑖𝑙𝑖è𝑟𝑒 𝑟é𝑓é𝑟𝑒𝑛𝑐𝑒 = 𝐾𝑏𝑖𝑜−ℎ𝑢𝑖𝑙𝑒?̇?1,𝑏ℎ + 𝐾𝐻𝐷𝑂?̇?𝐻2       
Équation 38 Calcul du coût de fonctionnement de la filière de référence en fonction des débits de bio-huiles et des débits 
de dihydrogène. Les coûts des charges variables de l’HDO (H2 et catalyseurs) sont inclus dans le KHDO (exprimé en €/TH2) 
Selon, nos calculs (présentés dans l’annexe L) le coût de l’HDO - KHDO - est estimé à 5460€/TH2. A 
partir de ces données et des débits de bio-huiles et de H2 calculés précédemment, le coût des 
charges variables de la filière de référence est de 1086€/h (ce qui correspond à 1086€/T d’huile 
hydrotraitée). Ce coût provient à 40% du coût des bio-huiles alors que le coût de l’HDO représente 
60%.  
Dans la sous-partie suivante, nous faisons varier les coûts de production des bio-huiles ainsi que le 
coût de l’HDO afin d’étudier la sensibilité de ces paramètres. 
b. Sensibilité des paramètres sur l’évaluation économique de la filière de 
référence 
Le coût des charges variables de la filière de référence dépend du coût de production des bio-huiles 
et du coût de l’HDO qui découle à la fois au coût de l’H2 et au coût des catalyseurs de HDO. Le coût 
de l’H2 que nous nous sommes fixés (2455€/TH2) est assez peu variable car celui-ci est produit dans 
des installations matures qui offrent aux auteurs de l’étude en question [216] un retour d’expérience 
suffisant. En revanche, le coût de production des bio-huiles ainsi que les coûts liés à la consommation 
de catalyseurs d’HDO proviennent d’études technico-économiques se basant sur des technologies en 
voie de développement industriel. Par conséquent, seuls ces deux paramètres sont étudiés dans 
cette étude de sensibilité.  
                                                          
 
75
 Cette valeur a été obtenue en supposant un taux de conversion que 1€ = 1,12$ (cours octobre 2015) 
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Comme évoqué précédemment, le coût des catalyseurs d’HDO dépend de leur durée de vie (fixée à 
1000h dans cette étude). Pour effectuer le calcul de sensibilité, nous faisons varier ce paramètre 
entre 100h et 1 an, c’est-à-dire entre la limite expérimentale actuelle [76] et la valeur envisagée à 
plus long terme à l’échelle d’une filière [82]. De plus, selon l’étude du projet PRECOND, le coût de 
production de l’huile de pyrolyse de 230€/T est calculé en tenant compte d’un coût de la biomasse 
de 70€/T. Cependant, cette étude souligne que des coûts de 172€/T et de 287€/T seraient obtenus si 
la biomasse coûtait respectivement 40€/T et 100€/T. Nous faisons donc varier le coût de production 
des bio-huiles entre ces deux valeurs. L’étude de sensibilité du coût des charges variables de la filière 
de référence est présentée sur le tableau 22. 
  
dcata HDO 
  
100h 1 mois 1000h 3 mois 6 mois 1 an 
K
b
io
-h
u
ile
 (
€
/T
) 172 4165 1 106 975 782 701 661 
200 4219 1 160 1 029 836 755 715 
230 4277 1 218 1 086 894 813 772 
260 4334 1 275 1 144 952 871 830 
287 4386 1 327 1 196 1 003 923 882 
Tableau 22 Etude de sensibilité du coût des charges variables de la filière de référence (en €/h) en fonction du coût de 
l’huile de pyrolyse et de la durée de vie des catalyseurs de HDO qui influencent le coût de l’HDO. Les valeurs sont 
rapportées à la production d’1T/h de CH2. Le cas retenu dans cette étude est obtenu avec un coût de production de 
l’huile de pyrolyse de 230€/T et une durée de vie des catalyseurs de HDO de 1000h ce qui correspond à un coût de l’HDO 
de 5460€/TH2 (en supposant que le coût de production de H2 est de 2455€/TH2) 
Cette étude de sensibilité met en avant que le coût des charges variables dépend très fortement de 
la durée de vie des catalyseurs de HDO puisque celui-ci varie d’un facteur 4 entre une durée de vie de 
1000h et de 100h. Cependant, rappelons que l’hypothèse « dcata HDO = 100h » découle d’un résultat 
expérimental et ne peut en aucun cas être envisagé à l’échelle d’une filière. En revanche, les 
variations du coût de production des bio-huiles induisent un écart de +/- 10% par rapport à un coût 
de 230€/T (en fixant dcata HDO à 1000h), ce qui est négligeable au regard des variations engendrées par 
la durée de vie du catalyseur de HDO. 
Dans la suite de cette étude nous fixons le coût des charges variables de la filière de référence à 
1086€/h, soit 1086€/TCH2. 
c. Détermination du coût du craquage maximal acceptable en fonction de 
l’intensité du craquage catalytique 
Dans cette sous-partie, nous comparons le coût des charges variables de la filière intégrant le 
craquage catalytique à celui déterminé dans le cas de la filière de référence. Ce coût est calculé à 
partir de l’équation 39 : 
?̇?𝑓𝑖𝑙𝑖è𝑟𝑒 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 = ?̇?𝑏𝑖𝑜−ℎ𝑢𝑖𝑙𝑒 + ?̇?𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 + ?̇?𝐻𝐷𝑂        
Équation 39 Calcul du coût des charges variables de la filière intégrant le craquage catalytique 
Pour que la filière soit économiquement viable, il faut que le coût de la filière intégrant le craquage 
catalytique soit inférieur au coût de la filière d’hydrodésoxygénation seule, c’est-à-dire que : 
?̇?𝑓𝑖𝑙𝑖è𝑟𝑒 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 ≤ ?̇?𝑓𝑖𝑙𝑖è𝑟𝑒 𝑟é𝑓é𝑟𝑒𝑛𝑐𝑒          
Équation 40 Condition de viabilité économique de la filière de craquage catalytique 
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Le tableau 23 présente les coûts de l’hydrodésoxygénation - ?̇?𝐻𝐷𝑂 - et des bio-huiles - ?̇?𝑏𝑖𝑜−ℎ𝑢𝑖𝑙𝑒 - 
dans le cas de la filière de référence ainsi que pour la filière intégrant le craquage catalytique (avec 
des intensités de craquage de 25%, 50%, 75% et 100%). A partir de ces valeurs, nous calculons le coût 
maximal acceptable du craquage catalytique (noté ?̇?𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 𝑚𝑎𝑥) pour que la filière soit 
économiquement viable. 
Filière Référence Intégrant le craquage catalytique 
Intensité du craquage catalytique - 25% 50% 75% 100% 
Consommation bio-huile, 𝑚′̇ 1 (T/h) 1,9 2,1 2,2 2,4 2,6 
Consommation H2, ?̇?𝐻2  (kg/h) 118 95 69 39 3 
Coût bio-huile, ?̇?𝑏𝑖𝑜−ℎ𝑢𝑖𝑙𝑒 (€/h) 442 474 511 554 605 
Coût HDO76, ?̇?𝐻𝐷𝑂 (€/h) 644 521 379 213 16 
Coût HDO + bio-huiles (€/T) 1086 995 890 767 621 
Coût craquage catalytique, ?̇?𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 𝑚𝑎𝑥(€/h) - ≤ 91 ≤ 196 ≤ 319 ≤ 465 
Tableau 23 Détermination du coût maximal acceptable du craquage catalytique (en fonction de l’intensité du craquage) 
en comparaison avec la filière de référence. Ces coûts sont rapportés à la production d’1T/h de CH2 
Dans le cas de la filière intégrant le craquage catalytique, le coût de l’HDO diminue rapidement à 
mesure que l’intensité du craquage catalytique augmente alors que le coût en bio-huile augmente 
plus lentement. Par conséquent, le coût maximal du craquage catalytique (?̇?𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 𝑚𝑎𝑥) pour que 
la filière soit viable augmente et représente respectivement 91€/h, 196€/h, 319€/h et 465€/h pour 
des intensités de craquage de 25%, 50%, 75% et 100%. Dans l’optique d’atteindre un coût de 
craquage catalytique inférieur à ces valeurs, il est possible de jouer sur trois paramètres : i) le coût 
des catalyseurs ii) leur durée de vie iii) la quantité mise en œuvre (cette valeur est exprimée par le 
WHSV77 qui est défini comme le rapport entre le débit massique de réactifs à traiter sur la masse du 
lit de catalyseurs. Il est exprimé en h-1).  
d. Détermination des conditions de viabilité des catalyseurs de craquage 
Dans cette sous-partie, nous souhaitons déterminer les conditions de viabilité des catalyseurs de 
craquage catalytiques à partir des trois paramètres - coût du catalyseur, durée de vie et WHSV - qui 
influencent le coût du craquage (noté ?̇?𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒). Ce dernier s’exprime de la manière suivante :  
?̇?𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 = 𝐾𝑐𝑎𝑡𝑎 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒
𝑚𝑐𝑎𝑡𝑎,𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒
𝑑𝑐𝑎𝑡𝑎 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒
     
Équation 41 Coût de charges variables du craquage catalytique. Ce paramètre dépend du prix du catalyseur (Kcata craquage), 
de la masse mise en œuvre (mcata craquage) et de sa durée de vie (dcata craquage) 
Avec Kcraquage, le coût du catalyseur de craquage catalytique (en €/T) et mcata craquage et dcata craquage la 
masse et la durée de vie du catalyseur de craquage catalytique. Remarquons que le ratio « mcata 
craquage/dcata craquage » exprime la consommation de catalyseur de craquage. 
Or, 𝑊𝐻𝑆𝑉𝑐𝑎𝑡𝑎 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 =
?̇?1
𝑚𝑐𝑎𝑡𝑎 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒
        
Équation 42 Définition du WHSV 
                                                          
 
76
 Le coût de l’HDO tient compte à la fois du coût des catalyseurs et du coût du dihydrogène 
77
 WHSV : Wheight Hourly Space Velocity ou Vitesse Spatiale Horaire Massique.  
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Finalement, d’après ces équations :  
?̇?𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 =
𝐾𝑐𝑎𝑡𝑎 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒?̇?1
𝑑𝑐𝑎𝑡𝑎 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒×𝑊𝐻𝑆𝑉𝑐𝑎𝑡𝑎 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒
        
Équation 43 Coût de charges variables du craquage catalytique intégrant la durée de vie du catalyseur, le WHSV et son 
coût (Kcata craquage) 
Cette équation signifie que la réduction du coût du craquage nécessite de réduire le coût du 
catalyseur ou d’augmenter sa durée de vie. D’autre part, il est aussi possible d’augmenter le WHSV 
ce qui revient à diminuer la masse de catalyseur présente dans le lit fixe. 
Comme évoqué dans partie précédente, pour que la filière intégrant le craquage catalytique soit plus 
avantageuse que la filière de référence, le coût du craquage doit être inférieur au coût maximal 
?̇?𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 𝑚𝑎𝑥  (déterminé dans le tableau 23), soit : 
?̇?𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 ≤ ?̇?𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 𝑚𝑎𝑥          
Équation 44 Condition de viabilité de la filière intégrant le craquage catalytique 
Finalement, ceci revient à respecter la condition suivante : 
?̇?𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 𝑚𝑎𝑥 ≥
𝐾𝑐𝑎𝑡𝑎 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒?̇?1
𝑑𝑐𝑎𝑡𝑎 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒×𝑊𝐻𝑆𝑉𝑐𝑎𝑡𝑎 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒
        
Équation 45 Condition de viabilité de la filière intégrant le craquage catalytique en fonction de la durée de vie du 
catalyseur, du WHSV et de son coût (Kcata craquage) 
En conclusion, nous montrons qu’il est possible d’estimer les conditions minimales requises par les 
catalyseurs pour que la filière soit économiquement viable en s’appuyant sur trois paramètres : le 
coût du catalyseur, sa durée de vie ainsi que la quantité mise en œuvre dans le lit fixe (exprimée par 
le WHSV). Néanmoins, comment mettre en pratique ce modèle pour déterminer les conditions de 
viabilité à partir de résultats expérimentaux ? Ceci est l’objet de la partie suivante. 
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III. Proposition d’une méthode de détermination des conditions 
de viabilité d’une filière intégrant le craquage catalytique 
L’objectif de cette partie est de proposer une méthode de détermination des conditions de viabilité 
d’une filière à partir de résultats expérimentaux de craquage catalytique. Dans cette partie, après 
avoir présenté la méthode, nous l’illustrons en nous appuyant sur des cas concrets.   
1. Présentation de la méthode 
La détermination des conditions de viabilité requiert de connaître la composition élémentaire de 
l’huile craquée et la quantité de catalyseur mise en œuvre dans le réacteur (WSHV). De plus, il est 
nécessaire d’évaluer au préalable le coût du catalyseur de craquage catalytique.  
A partir de ces valeurs, la méthode se décompose en trois étapes : 
1. Dans un premier temps, la composition élémentaire de la fraction organique des bio-huiles 
craquées permet d’estimer l’intensité du craquage - Icraquage - définie précédemment 
2. La deuxième étape consiste à déterminer, à partir de l’intensité du craquage catalytique et 
du coût du catalyseur (Kcata craquage), le WHSV et la durée de vie du catalyseur minimale pour 
que la filière soit économiquement viable. Ces valeurs sont exprimées à partir du nombre 
adimensionnel « WHSV.d » 
3. Enfin, la durée de vie minimale requise par le catalyseur est déterminée à partir de ce 
produit, étant donné que la valeur du WHSV est connue. 
2. Exemples d’application 
Afin d’illustrer la méthode proposée, nous nous appuyons sur les résultats du chapitre 4 (Ce/Cnorit 5 : 
1) ainsi que sur les travaux de Imran et al. [91]. Les conditions opératoires, les catalyseurs employés 
ainsi que leurs coûts et les teneurs molaires des bio-huiles craquées (sur base anhydre) sont 
présentés dans le tableau 24.  
 Ce/Cnorit 5 : 1 Imran et al., 2014 
Température pyrolyse (°C) 500°C 500°C 
Température craquage catalytique (°C) 400°C 500°C 
Catalyseur craquage catalytique Ce/Cnorit (20% CeO2) Na2CO3/γ-Al2O3 
Masse de catalyseur (g) 20g 200g 
Ratio biomasse : catalyseur 5 : 1 1 : 1 
WHSV (h-1) 1,6 3,4 
Ratio molaire (O/C)1’ bio-huile craquée 0,42 0,12 
Ratio molaire (H/C)1’ bio-huile craquée 1,42 1,17 
Kcata craquage (€/T) 16 800€/T
78 50 000€/T 
Tableau 24 Comparaison des conditions opératoires et des résultats obtenus à p 
                                                          
 
78
 Le coût du catalyseur Ce/Cnorit a été calculé en considérant que le coût du charbon actif Norit RX1.5 EXTRA est 
de 8 500€/T (http://www.cabotcorp.com/) et que le coût de la cérine est de 50 000€/T (http://www.metal-
pages.com/)  
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a. Détermination de l’intensité du craquage catalytique 
Nous avons montré que l’intensité du craquage catalytique dépend du degré de décarboxylation de 
l’huile de pyrolyse. Néanmoins, comment « mesurer », en pratique, l’intensité du craquage 
catalytique ?  
Le diagramme de Van Krevelen est un outil graphique qui permet de comparer les ratios O/C et H/C 
d’un composé organique. Il est possible calculer l’équation des courbes de niveaux de l’intensité du 
craquage catalytique afin de pouvoir estimer la valeur Icraquage graphiquement sur un diagramme de 
Van Krevelen à partir des ratios O/C et H/C de l’huile craquée (exprimés sur base anhydre). 
D’après l’équation 27, les ratios O/C et H/C de l’huile craquée (débit 1’) valent respectivement : 
(
𝑂
𝐶
)
1′
=
0,54−𝑎−2𝑏
1−𝑏
           
Équation 46 Expression du ratio molaire O/C des bio-huiles craquées (débit 1’) en fonction des coefficients 
stœchiométriques de déshydratation et de décarboxylation 
(
𝐻
𝐶
)
1′
=
1,43−2𝑎
1−𝑏
            
Équation 47 Expression du ratio molaire H/C des bio-huiles craquées (débit 1’) en fonction des coefficients 
stœchiométriques de déshydratation et de décarboxylation 
D’après ces deux équations et en faisant apparaître Icraquage, nous obtenons : 
(
𝐻
𝐶
)
1′
= 2(
𝑂
𝐶
)
1′
+ 2(
0,175+0,54𝐼𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒
1−0,27𝐼𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒
)         
Équation 48 Relation liant les ratios molaires O/C et H/C des bio-huiles craquées à l’intensité du craquage catalytique. 
Cette équation peut être représentée par un faisceau de droites sur un diagramme de Van Krevelen 
L’équation 48 montre que les courbes de niveau du craquage catalytique sur un diagramme de Van 
Krevelen sont des droites de coefficient directeur 2 et dont l’ordonnée à l’origine est fonction de 
l’intensité du craquage. Les courbes de niveaux sont représentées sur le diagramme de Van Krevelen 
de la figure 83. A partir de cette figure, il suffit de connaître les coordonnées (ratios O/C et H/C) de 
l’huile craquée pour estimer graphiquement l’intensité du craquage catalytique. La courbe en 
pointillé indique le cas où la désoxygénation a lieu uniquement par décarboxylation (a = 0). D’autre 
part, remarquons que la courbe « Icraquage = 0% » correspond au cas où le craquage catalytique a 
uniquement lieu par déshydratation (b = 0).  
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Figure 83 Détermination graphique de l’intensité du craquage catalytique représentée sur un diagramme de Van 
Krevelen à partir des ratios O/C et H/C (exprimés sur base sèche) des bio-huiles craquées de l’essai « Ce/Cnorit 5 : 1 » et 
des travaux de « Imran et al. 2014 »  
En reportant les résultats des deux essais présentés dans le tableau 24 sur la figure 83, l’intensité du 
craquage pour l’essai « Ce/Cnorit 5 : 1 » est de 19% alors que l’intensité du craquage de l’essai de 
Imran et al. est de 44%. 
b. Détermination de la durée de vie minimale du catalyseur 
Afin de représenter graphiquement l’équation 45, nous pouvons remarquer que seuls le débit de bio-
huile - ?̇?1 - et le coût du craquage catalytique maximal - ?̇?𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 𝑚𝑎𝑥 - dépendent de Icraquage. En 
d’autres termes, cette inéquation s’exprime de la manière suivante : 
𝑑𝑐𝑎𝑡𝑎 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 ×𝑊𝐻𝑆𝑉𝑐𝑎𝑡𝑎 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 ≥ 𝐾𝑐𝑎𝑡𝑎 𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒 × 𝑓(𝐼𝑐𝑟𝑎𝑞𝑢𝑎𝑔𝑒)  
Équation 49 Condition de viabilité économique de la filière intégrant le craquage catalytique en fonction de la durée de 
vie du catalyseur, du WHSV et de son coût (Kcata craquage) 
Avec f(Icraquage) une fonction dépendant du paramètre Icraquage. 
La représentation graphique de cette inéquation est présentée sur la figure 84. 
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Figure 84 Détermination du produit « WHSV.d » à partir de l’intensité du craquage et du coût du catalyseur de craquage 
catalytique 
L’intérêt de cette représentation graphique est qu’elle permet de déterminer les conditions 
minimales requises - WHSV et durée de vie - par le catalyseur de craquage à partir du paramètre 
Icraquage et du coût du catalyseur. Ces conditions sont exprimées à partir du produit « WHSV.d ». 
Comme évoqué précédemment, dans le cas de l’essai effectué par Imran et al., l’intensité du 
craquage catalytique est de 44%. Or, le coût de ce catalyseur est estimé à 50 000€/T (tableau 24). 
Dans ce cas, le produit « WHSV.d » vaut 620h-1.h. De plus, comme le WHSV est égal à 3,4h-1, ce 
résultat implique que la durée de vie du catalyseur Na2CO3/γ-Al2O3 doit nécessairement être 
supérieure à 182h pour que la filière soit économiquement viable. 
Par un raisonnement similaire à partir des résultats effectués avec le catalyseur Ce/Cnorit (ratio 5 : 1) - 
pour lequel Icraquage = 19% et WHSV = 1,6h
-1 - nous obtenons que le produit « WHSV.d » doit être 
supérieur à 500h-1.h. Ceci implique que la durée de vie du catalyseur Ce/Cnorit doit être supérieure à 
312h pour que la filière intégrant le craquage catalytique soit plus avantageuse que la filière de 
référence. En se référant aux résultats du chapitre 4 et notamment aux essais effectués sur 
molécules modèles avec le catalyseur Ce/Cnorit, une durée de vie aussi importante ne semble pas 
réaliste. En effet, ce catalyseur se désactive en quelques heures en présence de guaiacol. Néanmoins, 
il convient de rappeler que ni les propriétés de ce catalyseur ni les conditions opératoires n’ont été 
optimisées. Par conséquent, il nous semble raisonnable de penser que les paramètres opératoires 
peuvent être ajustés pour augmenter la durée de vie de ce catalyseur et/ou améliorer son efficacité. 
De plus, il est envisageable de réduire le coût de ce catalyseur en réduisant la teneur en cérine ou en 
utilisant un support moins onéreux. C’est pourquoi, dans le paragraphe suivant, nous appliquons 
cette méthodologie à des cas extrapolés en tenant compte d’hypothèses plus favorables. 
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3. Application de la méthode à des cas extrapolés 
Le catalyseur testé au chapitre 4 contient 20% de cérine. Afin de réduire le coût de ce catalyseur, il 
est notamment envisageable de réduire la teneur en cérine supportée sur ce catalyseur. Pour le 
premier cas extrapolé, nous supposons que le catalyseur contient 5% de cérine (cas 1). De plus, nous 
faisons l’hypothèse que ce catalyseur permet d’obtenir une intensité de craquage de 19% avec un 
WHSV de 1,6h-1. Dans ce cas (présenté sur la figure 85), le produit « WHSV.d » serait égal à 310h-1.h 
ce qui permettrait d’abaisser la durée de vie minimale du catalyseur requise à 194h (contre 312h 
pour le catalyseur contenant 20% de cérine). Ce résultat hypothétique met en avant que la réduction 
du coût du catalyseur permet de réduire significativement la durée de vie minimale requise par le 
catalyseur pour que la filière intégrant le craquage soit plus avantageuse que la filière de référence. 
Dans le deuxième cas extrapolé, nous supposons qu’une augmentation de la température du lit fixe 
catalytique - contenant le catalyseur Ce/Cnorit à 20% - permet d’obtenir une intensité de craquage de 
35% en fixant le WHSV à 1,6h-1 (cas 2). Dans ces conditions, le produit « WHSV.d » serait de 260h-1.h 
ce qui permettrait d’abaisser la durée de vie minimale requise par le catalyseur à 162h. 
 
Figure 85 Détermination du produit « WHSV.d » pour des cas extrapolés (cas 1, 2, 3 et 4) et pour le cas Ce/Cnorit (ratio 5 : 
1) 
Dans le 3ème cas, nous prenons le problème à l’envers et nous supposons que la durée de vie du 
catalyseur a été déterminée expérimentalement et que celle-ci est estimée à 100h (cas 3). En se 
basant sur le même catalyseur et en supposant que le WHSV vaut 1,6h-1, quelle serait l’intensité de 
craquage minimale à atteindre pour que la filière intégrant le craquage catalytique soit 
économiquement viable ? A partir de la figure 85, nous obtenons que celle-ci devrait au minimum 
être égale à 60%.  
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Enfin, supposons qu’un catalyseur bimétallique de type Ni-Ce/C (dont le coût serait de 20 000€/T) 
permette d’obtenir une intensité de craquage de 50% avec un WHSV égal à 10h-1 (cas 4). Dans ce cas, 
le produit « WHSV.d » serait égal à 220h-1.h ce qui correspondrait à une durée de vie minimale de 
22h. Ce résultat présumé met en avant que la mise en œuvre d’un catalyseur plus cher, mais 
nettement plus efficace peut aussi s’avérer prometteuse. 
IV. Conclusion 
Le but de ce chapitre est de déterminer à quel point la désoxygénation des bio-huiles par craquage 
catalytique - exprimée par le paramètre Icraquage - permet de réduire le coût de l’hydrodésoxygénation 
à l’échelle d’une filière de production de biocarburants. Ceci permet en outre de définir des 
spécifications minimales requises par le catalyseur de craquage pour rendre la filière intégrant le 
craquage économiquement viable vis-à-vis de la filière de référence. A partir de l’étude des flux de 
matière, nous avons montré - en imposant un débit d’huiles hydrotraitées de 1T/h - qu’une intensité 
de craquage de 25% a pour conséquence une réduction de -20% de la consommation de H2 mais 
entraîne à l’inverse une surconsommation de bio-huile de +7% due à la perte de carbone au cours du 
craquage catalytique. Cette économie de dihydrogène atteint -42% et -77% pour des intensités de 
craquage respectivement de 50% et de 75% alors que les surconsommations de bio-huiles sont de 
+16% et de +25%.  
La modélisation des flux de matière a, en outre, permis d’évaluer le coût des charges variables - 
dépendant des consommations de bio-huiles, de catalyseurs et de H2 - de la filière de référence. 
Cette valeur a été évaluée à 1086€/T d’huile hydrotraitée produite. D’après l’analyse de sensibilité, le 
coût des charges variables de cette filière de référence est peu impacté par une variation du coût de 
production des bio-huiles (qui dépend principalement du coût de la biomasse). En revanche, celui-ci 
est fortement dépendant de la durée de vie des catalyseurs d’HDO supposée égale à 1000h dans 
cette étude mais qui, en pratique, plafonne aux alentours de 100h. Par comparaison avec le coût de 
charge fixe de cette filière de référence, cette étude a permis de déterminer le coût maximal du 
craquage catalytique qui peut être envisagé pour que la filière intégrant le craquage catalytique soit 
économiquement viable. Ce coût dépend à la fois de l’efficacité du catalyseur, de sa durée de vie, de 
son coût et de la quantité mise en œuvre (exprimée par le WHSV). 
Enfin, une méthode a été proposée pour déterminer les conditions de viabilité de la filière intégrant 
le craquage catalytique dans le cas de résultats expérimentaux. A partir de cette méthode, nous 
avons montré que l’intensité du craquage catalytique de l’essai effectué au chapitre précédent avec 
le catalyseur Ce/Cnorit (ratio 5 : 1) est de 19%. Dans ce cas, le produit « WHSV.d » doit être supérieur à 
500h-1.h ce qui correspond à une durée de vie minimale du catalyseur de 312h. Une telle valeur est 
pour l’instant hors de portée, ce qui indique que ce catalyseur ne peut pas être utilisé « en l’état » 
dans une telle filière. Il est donc nécessaire de poursuivre les recherches afin de déterminer des 
conditions opératoires de craquage catalytique plus favorables qui permettraient d’accroître 
l’efficacité et/ou la stabilité de ce catalyseur. De plus, la réduction du coût du catalyseur permettrait 
de réduire significativement ces conditions de viabilité afin d’abaisser notamment la durée de vie 
minimale requise par le catalyseur de craquage pour que la filière intégrant le craquage soit plus 
attrayante que la filière de référence. Pour cela, il est envisageable d’abaisser la teneur en cérine 
et/ou d’utiliser un support carboné moins onéreux ; sous réserve que l’efficacité de tels catalyseurs 
puisse être démontrée. 
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Conclusion générale et perspectives 
La pyrolyse flash permet de convertir la biomasse lignocellulosique en bio-huiles utilisables pour 
produire des biocarburants ou des molécules biosourcées. Néanmoins, le développement à grande 
échelle de filières industrielles intégrant une étape de pyrolyse flash ne pourra se faire qu’à la 
condition de trouver un moyen efficace de réduire la teneur en oxygène de ces bio-huiles. Même si 
de nombreux auteurs soulignent que la catalyse est la voie la plus prometteuse pour y parvenir [43, 
52], la stratégie catalytique à adopter ne fait pas consensus.  
Parmi les voies envisagées, l’hydrodésoxygénation consiste à convertir les bio-huiles sous forte 
pression partielle de dihydrogène et en présence de catalyseurs afin de soutirer l’oxygène sous forme 
d’eau. Cette stratégie bénéficie d’un retour d’expérience important puisqu’elle découle de 
technologies mises en œuvre industriellement pour retirer le soufre et l’azote de charges pétrolières 
[75]. Cependant, la forte consommation de dihydrogène ainsi que les conditions opératoires sévères 
requises au cours de l’hydrodésoxygénation modèrent l’attractivité de cette technologie.  
La deuxième voie envisageable est le craquage catalytique qui permet de désoxygéner partiellement 
les vapeurs de pyrolyse par décarboxylation, par déshydratation et par décarbonylation. Cette voie 
de désoxygénation fait l’objet d’intenses recherches pour déterminer un catalyseur hétérogène idéal 
(i.e. actif, peu sensible à la désactivation, peu onéreux…). Il convient de rappeler que cette stratégie 
catalytique permet uniquement d’agir sur les vapeurs, c’est-à-dire, sur les mécanismes secondaires 
de pyrolyse. Or, des études menées par le passé au Cirad ont permis de mettre en évidence que 
l’imprégnation d’un précurseur catalytique au sein de la biomasse permet de catalyser les 
mécanismes primaires de pyrolyse tels que la dépolymérisation et la fragmentation [26, 27, 138]. 
Ceci nous a amené naturellement à l’interrogation suivante : l’imprégnation permet-elle de favoriser 
les mécanismes primaires de désoxygénation des bio-huiles ? Ainsi qu’à son corollaire : est-il plus 
efficace d’agir sur les mécanismes primaires - en imprégnant un précurseur métallique - ou sur les 
mécanismes secondaires - en utilisant un catalyseur hétérogène - pour désoxygéner les bio-huiles ? 
Pour répondre à cette problématique, les travaux menés dans le cadre de cette thèse se sont 
principalement déroulés en deux temps afin d’étudier l’impact de l’imprégnation de précurseurs 
dans la biomasse ainsi que l’effet du craquage catalytique sur les mécanismes de désoxygénation.  
Concernant les essais effectués à partir de biomasse imprégnée, nous avons dans un premier temps 
choisi d’employer des métaux de transition - Mn, Fe, Co, Ni, Cu et Zn - ainsi qu’une terre rare - Ce - 
sous forme de sels de nitrate. Les analyses élémentaires effectuées sur les biomasses imprégnées ont 
révélé que celles-ci contiennent à la fois les cations métalliques mais aussi les anions nitrates en 
quantités non-négligeables. La présence de nitrates n’est pas anodine puisqu’il semble que ceux-ci se 
décomposent sous l’effet de la chaleur pour former du NO2 et de l’acide nitrique qui réagissent 
fortement avec la matière carbonée. A partir des analyses thermogravimétriques et des essais 
effectués dans un réacteur de pyrolyse en lit fixe, nous avons montré que la présence des métaux et 
de ces deux espèces azotées influence sensiblement la dépolymérisation de la cellulose comme en 
témoignent les teneurs très élevées en anhydrosaccharides dans les bio-huiles. Parmi les 
anhydrosaccharides identifiés, des proportions très importantes de LAC (1-hydroxy, (1R)-3,6-
dioxabicyclo[3.2.1]octan-2-one) et de DGP (1,4:3,6-dianhydro-α-D-glucopyranose) ont été obtenues 
presque exclusivement en présence de sels de nitrates et plus particulièrement avec du nitrate de 
zinc.  
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Les essais complémentaires menés sur le réacteur de pyrolyse à lit fluidisé - afin notamment de 
favoriser les mécanismes primaire de décomposition de la lignine - confirment que les sels de nitrate 
imprégnés dans la biomasse favorisent la dépolymérisation de la cellulose mais montrent qu’à 
l’inverse, ils inhibent la dépolymérisation de la lignine. La conséquence de la proportion élevée 
d’anhydrosaccharides et de la faible teneur en dérivés phénoliques est que la fraction organique des 
bio-huiles obtenues par pyrolyse de biomasse imprégnée est au moins autant oxygénée que celle de 
l’huile obtenue sans catalyseur. Par conséquent, malgré son impact important sur les mécanismes 
primaires de pyrolyse et sur la production d’anhydrosaccharides, l’imprégnation de sels de nitrate ne 
permet pas de désoxygéner les bio-huiles. En revanche, l’analyse des charbons de pyrolyse révèle la 
présence de nanoparticules métalliques finement dispersées au sein de la matrice carbonée 
suggérant ainsi que ces charbons peuvent être utilisés comme un catalyseur hétérogène. 
Partant de ce constat et conscient du fait que les catalyseurs supportés sur charbons sont très utilisés 
pour l’hydrodésoxygénation des bio-huiles, nous avons souhaité déterminer l’efficacité de ces 
« charbons catalytiques » contenant des oxydes de fer, de manganèse et de cérium pour craquer les 
vapeurs de pyrolyse. En outre, leurs performances ont été mesurées et comparées à celles d’un 
charbon actif commercial - produit par Norit - et « dopé » avec les mêmes métaux, pour convertir 
deux molécules modèles des bio-huiles : l’acide acétique et le guaiacol. Le choix de ces deux 
molécules repose sur le fait que l’acide acétique est une espèce fortement oxygénée présente en 
proportions élevées dans les bio-huiles alors que le guaiacol est représentatif des espèces issues de 
la dépolymérisation de la lignine. Parmi les métaux employés, les catalyseurs à base de cérine (CeO2) 
et de hausmannite (Mn3O4) se montrent étonnamment stables pour convertir l’acide acétique en 
acétone par condensation cétonique. Néanmoins, la faible activité catalytique des charbons issus de 
la pyrolyse de biomasse imprégnée peut être attribué au fait que les sites catalytiques supportés sur 
ces catalyseurs sont probablement peu accessibles, générant ainsi de faibles taux de conversion. La 
faible accessibilité des sites catalytiques des charbons de pyrolyse a été confirmée par les essais de 
conversion du guaiacol. En revanche, les trois catalyseurs supportés sur charbon actif Norit se 
révèlent particulièrement efficaces pour convertir le guaiacol principalement en phénol et en 
catéchol. De plus, la sélectivité envers la production de phénol évolue comme suit : Fe/Cnorit > 
Ce/Cnorit > Mn/Cnorit.  
A l’issue des essais sur les molécules modèles, nous avons sélectionné le catalyseur Norit dopé en 
cérine pour convertir des vapeurs de pyrolyse par craquage catalytique. Ces essais, réalisés en 
couplant un lit fixe catalytique au réacteur de pyrolyse à lit fluidisé, ont permis de confirmer que le 
catalyseur Ce/Cnorit réduit la proportion d’acide acétique et augmente les rendements en dérivés 
phénoliques. De plus, les analyses élémentaires effectuées sur les bio-huiles obtenues montrent que 
celles-ci sont partiellement désoxygénées et possèdent par conséquent une densité énergétique plus 
élevée. Enfin, les analyses GPC révèlent que ce catalyseur permet de réduire la masse molaire 
moyenne des bio-huiles, suggérant ainsi un impact sur les mécanismes de dépolymérisation et/ou de 
repolymérisation des oligomères aromatiques, tels que la lignine pyrolytique, ou des anhydro-
oligosaccharides. 
Pour conclure ce travail de thèse, nous avons souhaité nous projeter à l’échelle d’une filière de 
production de biocarburants de 2ème génération afin de déterminer quelle voie de désoxygénation 
serait la plus appropriée à cette échelle. La filière de référence, envisagée par plusieurs équipes de 
recherche [69, 82], est composée d’une étape de pyrolyse flash suivie d’une étape 
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d’hydrodésoxygénation et de raffinage. Etant donné que le craquage catalytique réduit partiellement 
la teneur en oxygène des bio-huiles, nous avons tenté d’évaluer si l’intégration d’un tel réacteur en 
aval de la pyrolyse flash permet, en contrepartie, de réduire le recours à l’hydrodésoxygénation. Le 
cas échéant, est-ce économiquement viable à l’échelle de la filière ? Quelles sont les contraintes pour 
le catalyseur de craquage catalytique (coût, efficacité, durée de vie, quantité mise en œuvre) ?  
Pour exprimer l’efficacité du catalyseur de craquage catalytique, nous avons défini le paramètre 
« Intensité de craquage » qui permet d’évaluer la propension du catalyseur à réduire la teneur en 
oxygène des bio-huiles à partir de leurs compositions élémentaires. Par la suite, l’étude a permis de 
démontrer qu’une désoxygénation poussée des bio-huiles au cours du craquage réduit sensiblement 
la consommation de H2 - ainsi que la consommation de catalyseurs de HDO - mais entraîne à l’inverse 
une surconsommation de bio-huiles pour compenser la perte de carbone par décarboxylation. En 
nous appuyant sur des données technico-économiques, nous avons pu chiffrer le coût maximal du 
catalyseur de craquage catalytique qui peut être envisagé pour que la filière intégrant cette étape 
soit économiquement viable.  
En comparant ces résultats théoriques à ceux obtenus avec le catalyseur Ce/Cnorit (ratio 5 : 1) pour 
déterminer les conditions de viabilité, il apparaît que la durée de vie de ce dernier devrait être au 
minimum de 312h ce qui est bien supérieur à la durée de vie estimée expérimentalement. Par 
conséquent, il est nécessaire de poursuivre les recherches afin d’optimiser les conditions opératoires, 
d’améliorer les caractéristiques de ce catalyseur et/ou de réduire son coût pour que celui-ci puisse 
être employé pour craquer les vapeurs de pyrolyse à l’échelle d’une filière. Les perspectives pour y 
parvenir sont nombreuses. 
 
La première piste envisagée consiste à effectuer une étude paramétrique des conditions opératoires 
de craquage, telles que le WHSV et la température. En effet, il est probable que l’augmentation de la 
température de craquage favorise les mécanismes de décarboxylation et de décarbonylation. 
Cependant, il convient de rappeler qu’une température trop élevée entraînerait vraisemblablement 
une désactivation accrue du catalyseur par cokéfaction ou par coalescence des sites catalytiques 
[113].  
Etant donné qu’il semble que la durée de vie des catalyseurs soit aussi fortement impactée par la 
présence d’oligomères - transportés en partie par les aérosols [66] - dans les vapeurs de pyrolyse, un 
abaissement de la proportion de ces oligomères permettrait probablement d’augmenter la durée de 
vie des catalyseurs. Le fait que le catalyseur Ce/Cnorit réduise la masse molaire moyenne des espèces 
contenues dans les vapeurs suggère que celui-ci pourrait dans un premier temps être employé pour 
réduire le taux d’oligomères. Les vapeurs seraient ensuite converties sur un second lit catalytique 
contenant un catalyseur de désoxygénation plus actif. 
Une voie alternative consisterait à étudier l’efficacité de catalyseurs bimétalliques pour convertir des 
vapeurs de pyrolyse. Par exemple, un catalyseur à base de cérine - qui est très active pour convertir 
les acides carboxyliques - pourrait être dopé avec du fer qui est sélectif pour convertir les 
monomères de la lignine en phénol mais qui, en contrepartie, se désactive rapidement en présence 
d’acide acétique. 
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Enfin, dans l’optique de réduire le coût du catalyseur, il peut être envisagé à la fois de réduire la 
teneur de la phase active ou d’utiliser un support carboné moins onéreux, tout en s’assurant que ceci 
affecte peu les performances catalytiques. Pour ce faire, il est possible de récupérer les charbons 
produits au cours de la pyrolyse et de les activer - à la vapeur d’eau ou au CO2 - afin d’élaborer un 
support catalytique peu coûteux à partir de ce co-produit. Remarquons, de plus, que le fait 
d’employer un support carboné permet de faciliter la récupération de la phase active [116], ce qui 
s’avère crucial si des métaux nobles sont utilisés. Si une telle option est envisagée, il sera néanmoins 
nécessaire de s’assurer que les cycles de récupération/mise en forme de la phase active n’entraînent 
pas une pollution progressive du catalyseur. 
In fine, afin d’améliorer la méthode présentée au chapitre 5, notons qu’il est possible d’évaluer la 
pertinence de l’intégration d’une étape de craquage catalytique en s’appuyant sur des critères 
environnementaux tels que les émissions de CO2. Dans ce cas, il convient de rappeler que le CO2 
d’origine fossile doit être différencié du CO2 provenant de la biomasse puisque ce dernier est 
compensé par le CO2 consommé au cours de la photosynthèse. Remarquons que dans l’hypothèse où 
le dihydrogène serait produit par reformage d’hydrocarbures conventionnels, les émissions de CO2 
fossile liée à l’HDO seraient bien plus importantes que si celui-ci était produit par une voie 
renouvelable (gazéification de biomasse, reformage de gaz naturel produit par méthanisation…). Les 
performances environnementales d’une telle filière seraient donc fortement impactées par la 
technologie employée pour produire le dihydrogène. 
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Annexe A : Les réacteurs de pyrolyse flash à cône rotatif et de 
pyrolyse ablative 
Bien que le réacteur de pyrolyse à lit fluidisé soit le procédé le plus répandu, d’autres réacteurs de 
pyrolyse ont été développés dans les laboratoires de recherche. Dans cette annexe, nous présentons 
le réacteur à cône rotatif ainsi que le réacteur de pyrolyse ablative (figure 86). 
Réacteur de pyrolyse à cône rotatif 
Ce réacteur est constitué d’un cône maintenu dans une enceinte chauffée qui tourne autour d’un axe 
vertical. La force centrifuge entraîne la biomasse et le sable chauffé vers le haut du réacteur. Les 
vapeurs sont collectées dans un système de condensation des bio-huiles constitué d’un échangeur et 
d’un filtre électrostatique. Le sable et les charbons sont brûlés et réinjectés dans le réacteur. Ce 
réacteur nécessite relativement peu de gaz vecteur. 
  
Figure 86 Schémas d’un réacteur à cône rotatif (à gauche) et d’un réacteur de pyrolyse ablative (à droite). D’après 
Bridgwater [43] 
Réacteur de pyrolyse ablative 
Le principe de fonctionnement du réacteur de pyrolyse ablative est sensiblement différent. Sur ce 
réacteur, la chaleur est transférée en « pressant » la biomasse contre la paroi chaude par 
l’intermédiaire d’une pièce en rotation. Une fraction des vapeurs se condense dans le réacteur et 
forme un film qui assure la lubrification du système. Les charbons et les vapeurs sont piégés à la 
sortie du réacteur. Les rendements dépendent fortement de la pression appliquée sur la biomasse, 
de la vitesse de frottement de la particule de bois sur la paroi, du flux thermique et de la 
température du réacteur. La composition des bio-huiles obtenues est très proche de ce qui est 
obtenu sur les autres types de réacteurs de pyrolyse. 
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Annexe B : Méthode de construction des courbes de niveaux 
de densité énergétique sur un diagramme de Van Krevelen 
D’après Channiwala [92], le PCS (exprimé en MJ/kg) peut être estimé à partir de la corrélation 
suivante dans le cas simplifié d’un combustible composé uniquement de carbone, d’hydrogène et 
d’oxygène : 
𝑃𝐶𝑆 =  𝛼𝑥𝐶 + 𝛽𝑥𝐻 + 𝛾𝑥𝑂          
Équation 50 Calcul du PCS à partir de la corrélation de Channiwala en absence de soufre, d’azote et de cendres 
Avec xC, xH et xO les fractions massiques de C, H et O et αCh, βCh et γCh les coefficients correspondants 
(exprimés en MJ/kg) déterminés par Channiwala. 
Cette corrélation est valable sur le domaine : C [0 ; 92,25]%mass, H [0,43 ; 25,15]%mass et O [0 ; 
50]%mass. 
αCh = 34,91 MJ/kg 
βCh = 117,83 MJ/kg 
γCh = -10,34 MJ/kg 
Le PCI peut être calculé à partir du PCS : 
𝑃𝐶𝑆 = 𝑃𝐶𝐼 +
𝑚𝐻2𝑂
𝑚𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒
𝐿𝑉           
Équation 51 Correspondance PCI/PCS 
Avec mcombustible la masse de combustible et mH2O la masse d’eau produite par combustion totale de ce 
combustible. Lv est l’enthalpie de vaporisation massique de l’eau avec Lv(100°C) = 2,25MJ/kg. 
Or, 𝑚𝐻2𝑂 = 𝑚𝐻
𝑀𝐻2𝑂
2𝑀𝐻
≈ 9𝑚𝐻            
Équation 52 Estimation de la masse d’eau rejetée par combustion totale à partir de la masse d’hydrogène présente dans 
l’huile 
En supposant que la masse molaire de l’eau MH2O et que la masse atomique de l’hydrogène MH valent 
respectivement 18g/mol et 1g/mol. 
Donc, 𝑃𝐶𝑆 ≈ 𝑃𝐶𝐼 + 9𝑥𝐻𝐿𝑉           
Équation 53 Correspondance PCI/PCS à partir de la teneur massique en hydrogène 
D’après les équations précédentes : 
𝑃𝐶𝐼 = 𝛼𝐶ℎ𝑥𝐶 + (𝛽𝐶ℎ − 9𝐿𝑉)𝑥𝐻 + 𝛾𝐶ℎ𝑥𝑂         
Équation 54 Calcul du PCI à partir de la corrélation de Channiwala 
 
D’où : 
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𝑃𝐶𝐼 =
1
𝑀𝐶𝑛𝐶+𝑀𝐻𝑛𝐻+𝑀𝑂𝑛𝑂
[𝛼𝐶ℎ𝑀𝐶𝑛𝐶 + (𝛽𝐶ℎ − 9𝐿𝑉)𝑀𝐻𝑛𝐻 + 𝛾𝐶ℎ𝑀𝑂𝑛𝑂]     
Équation 55 Calcul du PCI à partir de la corrélation de Channiwala 
Avec MC et MO les masses atomiques du carbone et de l’oxygène et nC, nH et nO le nombre de moles 
de carbone, d’hydrogène et d’oxygène. 
𝑃𝐶𝐼 =
1
12𝑛𝐶+𝑛𝐻+16𝑛𝑂
[12𝛼𝐶ℎ𝑛𝐶 + (𝛽𝐶ℎ − 9𝐿𝑉)𝑛𝐻 + 16𝛾𝐶ℎ𝑛𝑂]       
Équation 56 Calcul du PCI à partir de la corrélation de Channiwala 
Donc : 
𝑃𝐶𝐼 =
1
12+(𝐻 𝐶⁄ )+16(
𝑂
𝐶⁄ )
[12𝛼𝐶ℎ + (𝛽𝐶ℎ − 9𝐿𝑉)(
𝐻
𝐶⁄ ) + 16𝛾𝐶ℎ(
𝑂
𝐶⁄ )]      
Équation 57 Calcul du PCI à partir de la corrélation de Channiwala en fonction des ratios molaire O/C et H/C 
Avec (O/C) et (H/C) les ratios molaires. 
Finalement, l’équation des courbes de niveaux de densité énergétique (à PCI constant) est la 
suivante : 
(𝐻 𝐶⁄ ) = 16
(𝛾𝐶ℎ−𝑃𝐶𝐼)
𝑃𝐶𝐼−𝛽𝐶ℎ+9𝐿𝑉
(𝑂 𝐶⁄ ) + 12
(𝛼𝐶ℎ−𝑃𝐶𝐼)
𝑃𝐶𝐼−𝛽𝐶ℎ+9𝐿𝑉
        
Équation 58 Equation des courbes de niveaux de densité énergétiques sur un diagramme de Van Krevelen fonction des 
ratios molaire O/C et H/C. Cette équation est exprimée à partir des coefficients de Channiwala 
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Annexe C : Structure cristalline et activité catalytique des 
zéolithes 
Les zéolithes sont des alumino-silicates qui présentent une structure cristalline. La structure 
cristallographique des principales zéolithes – FAU, MOR et MFI – mises en œuvre pour le craquage 
catalytique des vapeurs de pyrolyse est détaillée sur la figure 87. 
 
Figure 87 Structure cristallographique de différentes zéolithes. De gauche à droite : FAU (faujasite), MOR (mordenite) et 
MFI (source : http://www.iza-structure.org/databases/) 
Notons que l’activité catalytique des zéolithes provient des nombreux sites actifs acides qu’elles 
contiennent. Ces sites sont dus aux lacunes électroniques (acides de Brønsted) créées dans la 
structure par les atomes d’aluminium trivalent (figure 88).  
 
Figure 88 Sites catalytiques acides de Bronsted sur une structure de type aluminosilicates (ratio SiO2/Al2O3 = 2) 
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Annexe D : Détermination du temps de séjour des vapeurs de 
pyrolyse dans le réacteur à lit fluidisé 
Cette annexe présente le calcul du temps de séjour des vapeurs de pyrolyse dans le réacteur à lit 
fluidisé entre le moment où elles sont produites et le moment où elles sont condensées. Sur le 
schéma, seule la zone de pyrolyse du réacteur est représentée. Elle contient le sable et la biomasse. 
Une fois formées, les vapeurs sont évacuées dans la zone de désengagement (1). Elles passent 
ensuite dans le tube (2) qui permet l’alimentation tangentielle des vapeurs dans le cyclone (3). Les 
vapeurs sont ensuite envoyées vers l’échangeur par l’intermédiaire d’un deuxième tube (4). Nous 
supposerons que les vapeurs sont immédiatement condensées dans l’échangeur. 
 
Figure 89 Représentation schématique du réacteur de pyrolyse à lit fluidisé 
Les volumes, les débits et les températures dans les quatre sections du réacteur sont donnés dans le 
tableau 25. Les temps de séjour sont calculés dans chaque section.  
Section Volume (cm3) Température (°C) Débit (L/min) Temps séjour (s) 
1 126 500 13,3 0,57 
2 2 500 13,3 0,01 
3 25 500 13,3 0,11 
4 6 430 12,1 0,03 
Total 
   
0,71 
Tableau 25 Calcul du temps de séjour des vapeurs de pyrolyse dans le réacteur à lit fluidisé 
Le temps de séjour global des vapeurs de pyrolyse est de 0,71s. 
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Annexe E : Dimensionnement de l’étage de condensation en 
sortie du réacteur lit fluidisé : différentes configurations 
Deux systèmes de condensation ont été testés afin de collecter les huiles sans solvant et en une seule 
fraction. Dans le premier cas (configuration n°1), un électrofiltre thermostaté (Tcondensation=0°C, 
Uélectrofiltre=10kV) a été placé en sortie du cyclone. Les bio-huiles sont récupérées dans un collecteur 
placé en dessous. Dans le deuxième cas (configuration n°2), les vapeurs sont refroidies à l’aide d’un 
échangeur thermique (Tcondensation=0°C) avant d’être piégées par un électrofiltre. Deux types 
électrofiltres ont été utilisés : un électrofiltre avec une anode interne (configuration n°2a) et l’autre 
avec une anode externe (configuration n°2b). Un piège contenant des billes de silicagel est placé en 
aval pour récupérer les vapeurs légères (principalement de l’eau et de l’acide acétique). 
 
Figure 90 Représentation schématique des différentes configurations mises en œuvre pour condenser les vapeurs de 
pyrolyse. La configuration n°1 fait appel à un filtre électrostatique thermostaté. Dans les configurations n°2a et 2b, 
l’échangeur est suivi d’un filtre électrostatique possédant respectivement une anode interne et une anode externe 
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Figure 91 Photographies des trois configurations mises en œuvre pour condenser les vapeurs de pyrolyse en sortie du 
réacteur de pyrolyse à lit fluidisé 
Les rendements en huiles de pyrolyse sont divisés en trois sous-groupes : les bio-huiles lourdes, les 
bio-huiles collectées et les bio-huiles légères. Les bio-huiles légères représentent les vapeurs 
résiduelles récupérées dans le piège à silicagel. Cette fraction est principalement constituée d’eau, 
d’acide acétique et, dans une moindre mesure, de furfural. La fraction des bio-huiles lourdes est 
constituée de molécules à haut point d’ébullition. Ces molécules condensent dans la section entre le 
cyclone et l’échangeur thermique. Il s’agit principalement de dérivés monomériques de lignine. Cette 
fraction revêt un intérêt particulier puisqu’il s’agit de molécules faiblement oxygénées. Les bio-huiles 
collectées sont récupérées (sans solvant) dans le flacon placé sous le filtre électrostatique. La 
configuration n°1 a été conçue pour permettre de récupérer conjointement ces deux dernières 
fractions (bio-huiles et fraction lourde). 
Les rendements de pyrolyse flash obtenus avec les trois configurations de condensations sont 
présentés sur la figure 92. Le bouclage (bilan massique) est supérieur à 98,5% dans les cas 2a et 2b, 
en revanche le bouclage est de 86% avec l’électrofiltre thermostaté (configuration n°1). L’électrofiltre 
thermostaté est beaucoup moins efficace que l’électrofiltre avec anode interne (configuration n°2a) 
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et avec anode externe (configuration n°2b). En effet, de nombreux arcs électriques ont été observés 
dans cette configuration, ce qui réduit l’efficacité de l’électrofiltre. En conséquence, la proportion 
d’huiles récupérées dans le silicagel augmente. Les rendements en charbon et en gaz sont en 
moyenne de 14% et 13% respectivement quelle que soit la configuration. Les rendements obtenus à 
partir des configurations 2a et 2b sont très proches, ce qui atteste de la bonne répétabilité de ces 
essais. 
 
Figure 92 Rendements en bio-huiles, en charbon et en gaz obtenus à partir de ces trois configurations. Biomasse : 
eucalyptus camaldulensis non séché 
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Annexe F : Comparaison des caractéristiques des réacteurs de 
pyrolyse à lit fixe et à lit fluidisé 
Le réacteur tubulaire à lit fixe et le réacteur à lit fluidisé permettent de convertir la biomasse en bio-
huiles. Le réacteur tubulaire est un réacteur discontinu utilisé pour convertir quelques grammes de 
biomasse (≈6g/batch). L’intérêt de ce réacteur est qu’il permet de mesurer précisément la vitesse de 
montée en température par l’intermédiaire d’un thermocouple placé dans le lit de biomasse. De 
plus, les vapeurs sont évacuées et condensées en quelques secondes afin de limiter les réactions de 
craquage thermique. Le réacteur à lit fluidisé est un réacteur continu. Il a été dimensionné pour 
convertir environ 80g de biomasse par heure. La vitesse de chauffe des particules est très rapide, 
cependant, elle n’est pas directement mesurable. Selon Papadikis et al. [55] les particules de 
biomasse atteignent la température du réacteur en 0,6s. En conséquence, les rendements en bio-
huiles sont plus importants sur le réacteur à lit fluidisé. De plus, une vitesse de chauffe importante 
favorise la production de dérivés de la lignine peu oxygénés [35]. Bien que ces deux indicateurs 
soient intimement liés, le flux thermique est plus approprié que la vitesse de chauffe pour 
caractériser la sévérité de la pyrolyse [56]. Le coefficient d’échange thermique du réacteur tubulaire 
est de 50W/(m².K) à 500°C [38]. Même si il n’a pas été directement mesuré, le coefficient d’échange 
thermique du réacteur à lit fluidisé est de l’ordre de 350W/(m².K) [55]. Ces données sont en accord 
avec Mauviel et al. [54] qui estime que les échanges thermiques sont dix fois plus intenses en lit 
fluidisé qu’en lit fixe. Enfin, le temps de séjour des vapeurs de pyrolyse est de 2s [27] sur le réacteur à 
lit fixe et de 0,7s sur le réacteur à lit fluidisé. Les données comparant les deux réacteurs sont 
résumées dans le tableau 26. 
 Réacteur tubulaire lit fixe Réacteur lit fluidisé 
Coefficient d’échange thermique ≈50 W/(m².K) ≈350 W/(m².K) 
Temps de séjour de vapeurs ≈2s ≈0,7s 
Alimentation en biomasse Batch (≈6g/batch) Continu (≈80g/h) 
Rendements en bio-huiles ≈50% ≈65% 
Tableau 26 Comparaison des caractéristiques des réacteurs de pyrolyse à lit fixe et à lit fluidisé 
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Annexe G : Détermination du taux de récupération des 
métaux dans les charbons par pyrolyse de biomasse 
imprégnée 
Les taux de récupération des métaux piégés dans le charbon par pyrolyse de biomasse imprégnée 
ont été mesurés à partir des teneurs en métaux mesurées dans la biomasse et dans les charbons par 
ICP-MS. La mesure a été effectuée après une minéralisation par voie humide, c’est-à-dire, par 
extraction des métaux à l’eau régale. 
 
Figure 93 Taux de récupération des métaux piégés dans le charbon par pyrolyse de biomasse imprégnée.  Les essais ont 
été effectués dans le réacteur de pyrolyse à lit fixe à 500°C à partir de 2x6g de biomasse imprégnée. Les teneurs en 
métaux dans la biomasse et dans le charbon ont été déterminés par ICP-MS après une minéralisation par voie humide. 
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Annexe H : Identification du LAC à partir de son spectre MS 
Le LAC (1-hydroxy, (1R)-3,6-dioxabicyclo[3.2.1]octan-2-one) n’est pas référencé dans la base données 
NIST 2011. La présence de cette molécule a été confirmée en comparant le spectre MS au spectre MS 
publié par Fabbri et al. [175] 
 
Figure 94 A gauche, spectre MS du LAC obtenu dans ces travaux. A droite, spectre MS du LAC publié par Fabbri et al. 
[175]. 
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Annexe I : Détermination des taux de conversion de l’acide 
acétique et du guaiacol en présence de zéolithes 
 
Figure 95 Conversion catalytique de l’acide acétique à 450°C (WHSV = 8,1h
-1
) en présence de zéolithe HMFI (ZSM-5), de 
faujasite HY et de zéolithe beta Hβ. Les valeurs indiquées après le nom du catalyseur indiquent le ratio Si/Al. Ces 
expérimentations ont été effectuées par Alexandre Margeriat (IRCELyon) 
 
Figure 96 Conversion catalytique du guaiacol à 400°C (WHSV = 0,3h
-1
) en présence de zéolithe HMFI (ZSM-5), de faujasite 
HY et de zéolithe beta Hβ. Les valeurs indiquées après le nom du catalyseur indiquent le ratio Si/Al. Ces 
expérimentations ont été effectuées par Alexandre Margeriat (IRCELyon) 
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Annexe J : Détermination du taux de conversion de l’acide 
acétique avec les catalyseurs Ce/Cnorit et Mn/Cnorit : influence 
de la température 
Les essais de conversion de l’acide acétique en présence des catalyseurs Ce/Cnorit et Mn/Cnorit sont 
présentés sur les figures 97 et 98. Ces essais permettent à la fois d’illustrer l’influence de la 
température sur le taux de conversion de l’acide acétique ainsi que la stabilité de ces catalyseurs 
dans le temps.  
 
Figure 97 Evolution du taux de conversion de l’acide acétique (AA) à 450°C, 400°C et 350°C en présence du catalyseur 
Ce/Cnorit (WHSV = 8,1h
-1
) 
 
Figure 98 Evolution du taux de conversion de l’acide acétique (AA) à 450°C, 400°C et 350°C en présence du catalyseur 
Mn/Cnorit (WHSV = 8,1h
-1
) 
208 
 
Annexe K : Essai complémentaire de désorption des espèces 
piégées dans le catalyseur Ce/Cnorit après un essai de 
craquage catalytique 
Après l’essai catalytique Ce/Cnorit avec un ratio de 13 : 1, le catalyseur a été récupéré afin de tenter de 
désorber les espèces piégées au cours de la catalyse (T = 300°C et P = 1Pa). La figure 99 montre que 
ce catalyseur contient une proportion importante d’espèces qui ont été piégées en phase gazeuse au 
cours du craquage catalytique. 
 
Figure 99 Désorption des espèces piégées dans le catalyseur Ce/Cnorit (ratio 13 : 1) après l’essai de craquage catalytique. 
La désorption a été effectuée à 300°C sous un vide secondaire d’environ 1 Pa. 
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Annexe L : Méthode de calcul du coût de l’HDO (KHDO) 
Le coût de l’HDO (noté KHDO) a été déterminé à partir de l’étude technico-économique du laboratoire 
NREL. [82]. Le schéma de l’hydrodésoxygénation est présenté sur la figure 100 [82]. Les huiles de 
pyrolyse sont, dans un premier temps, injectées dans un réacteur de stabilisation avant d’être 
désoxygénées en passant par deux réacteurs d’hydrodésoxygénation. Ces trois étapes ont lieu en 
présence de catalyseurs et sous forte pression de dihydrogène. L’étude du laboratoire NREL suppose 
que le réacteur de stabilisation et le 1er étage d’hydrodésoxygénation contiennent un catalyseur à 
base de ruthénium supporté sur un charbon actif. D’autre part, dans le 2ème réacteur, 
l’hydrodésoxygénation est catalysée par un catalyseur à base de molybdène supporté sur un charbon 
actif. D’après cette étude, le coût des catalyseurs Ru/C et Mo/C est respectivement de 118,1€/kg et 
de 30,5€/kg. 
 
Figure 100 Schéma détaillé de l'hydrodésoxygénation. L’entrée « Pyrolysis oil » correspond au débit 1 sur la filière de 
référence et au débit 1’ sur la filière intégrant le craquage catalytique. La sortie « Upgraded oil to distillation » 
correspond au bio-huiles hydrotraitées de formule brute CH2 (débit 2). L’hydrodésoxygénation comprend une étape de 
stabilisation ainsi que deux étages de conversion. Ces trois réacteurs sont alimentés en dihydrogène et en catalyseurs 
(stabilizer : Ru/C, HDO 1
st
 stage : Ru/C, HDO 2
nd
 stage : Mo/C) 
Pour effectuer le calcul du coût de l’HDO (KHDO), nous avons repris toutes les hypothèses de l’étude 
de Jones et al. à l’exception de la durée de vie des catalyseurs d’HDO. En effet, dans cette étude, les 
auteurs font l’hypothèse que ces catalyseurs ont une durée de vie de 1 an alors qu’à notre 
connaissance, les catalyseurs d’HDO les plus stables ont une durée de vie de 100h [76]. Nous avons 
donc effectué le calcul en faisant l’hypothèse que la durée de vie de ces catalyseurs est de 1000h. Les 
résultats du calcul sont consignés dans le tableau 27. La masse de catalyseur mise en œuvre est 
calculée à partir des différents LHSV supposés dans cette étude en supposant que la densité de ces 
catalyseurs supportés sur charbons actifs est égale à celle des charbons actifs Norit. La quantité des 
différents catalyseurs est rapportée à la quantité de H2 consommée cette valeur étant elle-même 
proportionnelle à la quantité de bio-huiles traitées. Le coût de production du dihydrogène provient 
d’une étude du département américain de l’énergie [216]. Au final, le coût des catalyseurs 
représente 55% du coût de l’HDO alors que le coût de H2 représente 45%. 
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Valeur Unité Source 
Alimentation “stabilizer” (base humide) 8800 bbl/jour Hypothèse [82] 
 
58 m3/h Calculé 
Masse volumique bio-huile 1200 kg/m3 Hypothèse [82] 
Alimentation stabilizer (base humide) 1679 T/jour Calculé 
LHSV catalyseur “stabilizer” (Ru/C) 0,5 h-1 Hypothèse [82] 
LHSV catalyseur “1st stage” (Ru/C) 0,5 h-1 Hypothèse [82] 
LHSV catalyseur “2nd stage” (Mo/C) 0,22 h-1 Hypothèse [82] 
Volume catalyseur “stabilizer” (Ru/C) 116,6 m3 Calculé 
Volume catalyseur “1st stage” (Ru/C) 116,6 m3 Calculé 
Volume catalyseur “2nd stage” (Mo/C) 265 m3 Calculé 
Densité catalyseur charbon extrudé 0,36 T/m3 Valeur Norit RX1.5 EXTRA 
Masse catalyseur “stabilizer” (Ru/C) 42 T Calculé 
Masse catalyseur “1st stage” (Ru/C) 42 T Calculé 
Masse catalyseur “2nd stage” (Mo/C) 95 T Calculé 
Durée de vie catalyseur HDO, dcata HDO 1000 h Supposé 
Ratio H2/bio-huile (base humide) 6,10% % Calculé (filière de réf.) 
Consommation H2 102 T/jour Calculé 
Consommation bio-huile/durée vie catalyseur 57437 T Calculé 
Consommation H2/durée vie catalyseur 4268 T Calculé 
Ratio catalyseur stabilizer/quantité H2 0,00984 T/T Calculé 
Ratio catalyseur “1st stage”/quantité H2 0,00984 T/T Calculé 
Ratio catalyseur “2nd stage”/quantité H2 0,02235 T/T Calculé 
Coût H2 2455 €/T [216] 
Coût HDO, KHDO 5460 €/TH2 
 Tableau 27 Calcul du coût de l’HDO à partir des données de l’étude technico-économique du laboratoire NREL [82] basé 
sur une filière d’une capacité de 8800 barils de bio-huiles/jour.  
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